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IND ICE DE I S IMBOL I
Tabella 1: Nomenclatura
Aj,Al fattori pre esponenziali
asol superficie particelle, m−1
asol0 superficie iniziale particelle, m−1
asse asse riferimento
Ci concentrazioni specie gassose, kmol/m3
Cpi calori specifici specie solide, J/kg K
Cpgasi calori specifici specie gassose, J/kmol K
D diametro reattore, m
dHj entalpie di reazione, J/kmol
dHl entalpie di reazione, J/kg
dsol diametro particelle, m
dsol0 diametro iniziale particelle , m
Ej, El energia di attivazione, J/kmol
esol grado di vuoto
f funzione peso reazioni eterogenee
G calore radiativo, W/m3
H altezza reattore, m
h coefficienti di scambio, W/m2 K
hi entalpia delle specie
kj costante cinetica
I+, I− flusso radiante, W/m
K conducibilità, W/m K
km coefficiente trasferimento di massa, m/s
m velocità reazione essiccamento, kg/m3 s
Mi pesi molecolari, kg/kmol
Mix tempo miscelamento, s
ng, nt speciazione gas e tar
P pressione, bar
Pr numero di Prandtl
q velocità aria ingresso, m/s
qcond, qconv calore conduttivo e convettivo, W/m3
qest calore fornito per accensione, W/m3
qrad flusso radiante totale, W/m2
R costante dei gas, J/kmol K
Re numero di Reynolds
Rg costante dei gas, (atm·m3)/(kmol ·K)
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Tabella 2: Nomenclatura
Robio densità volatili, kg/m3
Rochar0 densità char, kg/m3
Romoi densità umidità, kg/m3
Rj velocità reazioni, kmol/m3 K
Rl velocità reazioni, kg/m3 K
Sez sezione reattore, m2
























i specie chimiche fase gas
idr idrogeno
j reazioni chimiche















w1 parete primo tratto




α parametro di tuning
∆hi entalpie di reazione, J/kmol
∆hl entalpie di reazione, J/kg
ε grado di vuoto
λ conducibilità, W/m K





σ costante Stefan Boltzman, W/m2K4
τ cammino ottico, m
τK tempo di Kolmogorov, s
τL tempo integrale, s
ω scattering di Albedo
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SOMMAR IO
L’obiettivo di questa tesi è quello di realizzare un modello
matematico semplificato in grado di rappresentare il funziona-
mento del gassificatore installato al Centro Interdipartimentale
di ricerche Agro-Ambientali “E.Avanzi” sito in San Piero a Gra-
do, studiarne la fenomenologia del processo, interpretare e sup-
portare l’attività sperimentale.
Il lavoro di tesi vuole essere uno sviluppo dei modelli presenti in
letteratura, considerando l’ingresso dell’aria al centro del reatto-
re e validando gli stessi risultati su prove sperimentali condotte
sull’impianto.
Spesso i gassifcatori sono modellati con relazioni di equibilibrio
e, da un’ampia analisi delle letterature non esistono tentativi di
simulare i gassificatori di tipo downdraft dotati di gola ed ali-
mentazione laterale di aria. Questa tesi si propone di rappre-
sentare con un approccio “cinetico” un gassificatore downdraft
con ingresso laterale dell’aria. Ad ogni modo non può prescin-
dere da altre semplificazioni quali la geometria cilindrica, moto
del solido e del gas di tipo plug flow, sistema isobaro, particelle
sferiche termicamente fini e di diametro costante. L’obiettivo è
sviluppare uno strumento che risulti un buon compromesso tra
la semplicità di utilizzo e gestione del modello con la realisticità
dei risultati forniti. L’attività è stata caratterizzata in una prima
fase da una rivisitazione dei modelli dei gassificatori presenti in
letteratura, coniugata alla sperimentazione diretta sull’impianto
pilota,cui è seguita in un secondo momento la modellazione e
simulazione del processo sul software di calcolo.
Per la risoluzione numerica si è utilizzato il software gProms
della Process Systems Enterprise (PSE): utilizzando l’ambiente
di modellazione gPROMS ModelBuilder® è possibile gestire in
modo semplice e rapido il modello sviluppato, valutarne la fles-
sibilità ed effettuare le analisi di maggiore interesse. Quest’ulti-
me, condotte dopo la validazione, hanno permesso di compren-
dere l’influenza dei singoli parametri, quali rapporto ER, umi-
dità e agente ossidante, rispondendo alla necessità di supporto
alla sperimentazione su scala pilota.
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1 GASS IF I CAZ IONE D IB IOMASSA
1.1 introduzione
La crescente richiesta energetica del mercato e il forte interesse
rivolto alle problematiche ambientali nel corso degli ultimi an-
ni, pone al centro dell’attenzione la necessità di utilizzare fonti
energetiche alternative ai combustibili fossili di uso comune. Le
biomasse pertanto rappresentano una risorsa alternativa non so-
lo per la possibilità di impiego come combustibile, ma anche per
l’utilizzo come materia prima nella trasformazione in combusti-
bili liquidi e gassosi. La gassificazione rappresenta il cuore della
bioraffineria e la principale tecnologia di utilizzo delle biomasse.
La gassificazione è un processo termo-chimico che permette di
convertire le biomasse (o altri materiali ricchi in carbonio come il
carbone o petrolio) in gas combustibile costituito prevalentemen-
te da CO, H2,CH4,CO2, e azoto. Tale gas è chiamato syngas 1
ed è utilizzato, dopo opportuni trattamenti, per produrre calore,
vapore e energia elettrica in particolari motori. Alternativamen-
te si può convertire in metano (tramite la reazione di Sabatier)
o in combustibile sintetico simile al gasolio (tramite il processo
Fischer-Tropsch). Nel corso degli ultimi anni, la tecnologia uti-
lizzata per la combustione delle biomasse ha visto un notevole
interesse anche nel campo dello smaltimento dei rifiuti, utiliz-
zando una materia prima destinata alla discarica per produrre
energia, senza trascurare naturalmente i notevoli rischi ambien-
tali e antropici che ne possono derivare.
La gassificazione delle biomasse avviene a temperature oltre i
600°C in presenza di un agente ossidante come aria, ossigeno o
vapore; la parte inorganica, come metalli e minerali, resta invece
intrappolata nella frazione solida sotto forma di cenere inerte,
contenente anche il carbonio residuo.
L’uso delle biomasse contribuisce a ridurre l’emissione di gas
serra poichè l’anidride carbonica prodotta corrisponde a quella
impiegata dalla biomassa per la fotosintesi clorofilliana duran-
te il ciclo vitale [1]. Contemporaneamente, l’ampia varietà sia
di materia prima utilizzata che di prodotto finito individuano
1 In letteratura possiamo trovare anche wood-gas o producer-gas
15
nella gassificazione una delle tecnologie potenzialmente più ver-
satili ed economiche nell’ambito delle energie rinnovabili [2]. La
biomassa è una fonte rinnovabile che deriva da materiali organi-
ci come i residui agro-forestali, i sottoprodotti della lavorazione
del legno, le deiezioni animali e le colture energetiche; pertanto
risulta una materia prima ad alta disponibilità, ma che richiede
un impiego a scopo energetico solo in prossimità della zona di
produzione [3], dato il basso valore della materia prima rispetto
ai costi di trasporto.
1.2 chimica della gassificazione
Il processo della gassificazione si basa sull’ossidazione incom-
pleta di un combustibile solido in presenza di uno o più agen-
ti gassificanti, quale aria ossigeno o vapore. Le forti reazioni
esotermiche coinvolte forniscono inoltre l’energia sufficiente al-
le successive reazioni endotermiche consentendo al processo di
auto sostenersi dopo la fase di ignizione.
Quando la biomassa entra nel gassificatore è sottoposta ad una
prima fase di essiccamento che va ad eliminare l’umidità pre-
sente nella materia prima alimentata, successivamente, a tempe-
rature più elevate, inizia la fase di devolatilizzazione che porta
alla decomposizione termochimica della biomassa. I tre macro
prodotti ottenuti dalla reazione sono char, tar e gas. Il primo
rappresenta il residuo solido della biomassa, il secondo indica
un gruppo di composti organici condensabili, il terzo invece è
generalmente composto da CO, CO2, H2, CH4, H2O e idrocar-
buri leggeri. La fase successiva prevede il miscelamento ed il
contatto dell’ossigeno presente nell’aria sia con i volatili prodot-
ti dalla pirolisi che con il carbonio della biomassa che porta alle
reazioni di combustione in fase eterogenea ed omogenea. Per
quest’ultima i prodotti finali sono acqua e monossido di carbo-
nio mentre per la reazione in fase eterogenea i prodotti possono
risultare CO2 o CO in base alle temperature, al contenuto di
ceneri e alla quantità di ossigeno presente. Queste reazioni for-
niscono una notevole quantità di energia che innalza fortemente
la temperatura del sistema e che consente inoltre la decomposi-
zione del tar portando alla formazione di ulteriore monossido e
diossido di carbonio, idrogeno e metano. Contemporaneamen-
te attraverso il trasporto di calore per conduzione, diffusione ed
irraggiamento la temperatura del solido in ingresso aumenta pri-
ma di incontrare l’agente ossidante determinando pertanto delle
zone ben delineate in cui avvengono i suddetti processi.
La fase successiva prevede infine le vere e proprie reazioni di
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Figura 1: Rappresentazione dei fenomeni coinvolti nella gassificazione
Tabella 4: Reazioni coinvolte nella gassificazione
Rp1 BIOMASSA→ CHAR + VOLATILI Devolatilizzazione
Rc C + nO2(g) → 2(1−n)CO + (2n− 1)CO2
Rg1 C + CO2(g) → 2CO Reazioni
Rg2 C + H2O(g) → CO + H2 Eterogenee
Rg3 C + 2H2(g) → CH4
Rc1 TAR + O2 → CO + H2O
Rc2 CH4 + 1.5O2 → CO + 2H2O
Rc3 CO + 0.5O2 → CO2 Reazioni
Rc4 H2 + 0.5O2 → H2O Omogenee
Rtc TAR→ CO + CO2 + CH4 + H2
Rwg CO + H2O(g) ↔ CO2 + H2
gassificazione del char con monossido di carbonio,vapore e idro-
geno a temperature superiori a 600°C. Contemporaneamente la
reazione di shift dell’acqua si attiva regolata dalla concentrazio-
ne della CO2, CO, H2O, e H2 e dalla temperatura del sistema.
La complessità del processo descritto, le cui reazioni in gioco
sono riportate in tabella 4, è ben evidenziata nella figura 1.
1.3 reattoristica
Gli impianti di gassificazione più utilizzati sono distinti in due
categorie: gassificatori a letto fisso e gassificatori a letto fluido.
La scelta del tipo di reattore è fortemente legata alla richiesta
dell’utilizzatore finale e alla gestione economica dell’impianto.
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1.3.1 Gassificatori a letto fisso
La maggior parte dei gassificatori a letto fisso opera a pres-
sione atmosferica, facilitando la modalità di alimentazione, ma
limitandone l’applicazione per impianti di piccola media scala.
La biomassa viene generalmente caricata dall’alto e supportata
da una griglia di sostegno, che consente al solido di rimanere
all’interno del gassificatore per il tempo necessario. La progetta-
zione di questi tipi di reattori è molto semplice ed in base alla
geometria scelta si ha una distinzione tra gassificatori updraft e
downdraft.
Gassificatori updraft
In questo tipo di gassificatore a letto fisso, riportato in figura
2a, l’ossidante sale mentre il combustibile scende verso il basso.
La biomassa è dapprima essiccata ad opera del gas di sintesi
caldo ascendente, dopodiché il combustibile solido è pirolizzato
producendo char che continua il suo moto verso la parte bas-
sa del reattore per essere gassificato; i vapori di pirolisi sono
trascinati verso l’alto dal gas di sintesi. In questo modo, il ca-
trame (tar) contenuto nei suddetti vapori può essere condensato
quando entra in contatto con il combustibile solido discenden-
te a bassa temperatura, oppure trascinato verso l’alto insieme
al gas caldo di sintesi, conferendo a questo un contenuto tipica-
mente alto di tar. La frazione di tar condensata viene riciclata
verso le zone di reazione, dove subisce il processo di cracking
dando luogo a gas combustibile e char. Nella parte bassa del
reattore (zona di gassificazione) il char solido da pirolisi ed i
prodotti del cracking sono parzialmente ossidati dall’aria. Da
quanto detto è ovvio che il gas combustibile prodotto da questo
tipo di gassificatori contiene una frazione relativamente alta di
tars e idrocarburi, che gli conferiscono un elevato potere calori-
fico, evidentemente però il gas deve anche essere sottoposto ad
un rilevante processo di pulizia qualora debba essere utilizzato
all’interno di propulsori a combustione interna.
Gassificatori downdraft
In questa configurazione, riportata in figura 2b, sia l’ossidante
che il combustibile scendono verso la parte bassa del gassificato-
re attraverso un letto impaccato, supportati da una strizione del
reattore (chiamata tecnicamente gola), dove avviene la maggior
parte delle reazioni di gassificazione. I prodotti della gassifica-
zione sono intimamente miscelati in questa zona, tipicamente
turbolenta e ad alta temperatura. E’ quindi qui favorito il crac-
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(a) Updraft. (b) Downdraft.
Figura 2: Gassificatori a letto fisso
king del tar, processo che è completato insieme alle reazioni di
gassificazione. Questo tipo di reattore si adatta bene a combu-
stibili con umidità relativamente bassa (minore del 20%) e di
pezzatura compresa tra 1 e 30 cm, ottenendo alte conversioni
dei prodotti di pirolisi e quindi un basso contenuto di tar nel
gas combustibile di sintesi. La biomassa è alimentata in conti-
nuo dalla sommità, in modo tale da mantenere il livello del letto
entro certi valori, il gas prodotto invece è estratto dal basso sotto
una griglia, attraverso un estrattore. L’aria è immessa attraverso
degli ugelli nella zona di strizione dove avviene una combustio-
ne parziale esotermica, con temperatura compresa tra i 1000 ed
i 1300°C, che crea uno strato di carbone sotto l’entrata dell’aria.
Il calore prodotto nella zona di combustione è usato per asciu-
gare la biomassa nella zona sopra l’alimentazione dell’aria e per
fare avvenire le reazioni endotermiche della gassificazione. Più
la biomassa è umida, maggiori sono le perdite di calore, quindi
ne resta meno per il processo e si ha un gas con minore conte-
nuto energetico. A causa della presenza della gola si instaura
una circolazione turbolenta e quindi i gas della pirolisi vengono
mescolati con i gas caldi della zona di ossidazione. Perciò anche
i gas umidi della pirolisi vengono crackizzati ed il gas risultante
ha un basso contenuto di catrame.
1.3.2 Gassificatori a letto fluido
In questi gassificatori le particelle di combustibile di specifi-
che dimensioni, miscelate generalmente con sabbia, sono sospe-
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(a) CFB. (b) BFB.
Figura 3: Gassificatori a letto fluido
se nella colonna d’aria ascendente insieme ad un secondo ele-
mento inerte che ha il compito di favorire la fluidizzazione e la
diffusione del calore all’interno del letto, generando un sistema
dinamico simil-fluido. Le principali configurazioni dei gassifica-
tori fluidizzati sono a letto bollente o BFB (bubbling fluidized
bed ) e a letto circolante o CFB (circulating fluid bed) riportati
in figura 3. In entrambe, il calore necessario alle reazioni endo-
termiche può essere fornito direttamente dalle reazioni di com-
bustione tra biomassa e agente ossidante immesso dall’esterno,
o indirettamente utilizzando degli scambiatori di calori interni.
Nei gassificatori a letto bollente si possono individuare due fasi
caratterizzate da un contenuto di solido diverso. Nella parte al-
ta si ha una fase molto diluita, mentre nel fondo si ha una zona
densa ad alto contenuto di solido. In quest’ultima zona si ven-
gono a formare delle bolle di gas che poi esplodendo generano
un’elevata turbolenza che favorisce il miscelamento ed il trasfe-
rimento di calore in fase solida.
Questi tipi di gassificatori sono impiegati in applicazioni di media-
grande scala e lavorano al meglio per processi stazionari dove è
richiesta una portata di gas prodotto costante. Allo stesso tem-
po il syngas presenta alti livelli di particolato, a causa dell’eleva-
ta turbolenza, che tuttavia può essere abbattuto utilizzando un
ciclone sulla corrente gassosa.
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1.3.3 Analisi comparativa delle diverse tecnologie
Le due categorie di gassificatori si distinguono principalmente
per i costi di installazione e gestione dell’impianto. I gassificatori
a letto fluido infatti richiedono un elevato investimento economi-
co ed una difficoltà di gestione superiore rispetto a quelli a letto
fisso. D’altro canto risultano più flessibili in termini di qualità
dell’alimentazione, ma non della taglia, che deve essere opportu-
namente controllata. L’apparecchiatura risulta pertanto indicata
per applicazioni su larga scala che prevedono un accoppiamento
anche con turbine a gas.
I gassificatori a letto fisso invece presentano dei costi di esercizio
e di investimento più limitati, procedure operative più semplici
ma risultano più indicati per impianti di piccole dimensioni: i
gassificatori a letto fisso downdraft sono impiegati per installa-
zioni fino ad 1 MWth mentre quelli updraft fino a 10 MWth. Tra
questi ultimi l’updraft risulta di maggior flessibilità rispetto al
downdraft, consentendo di operare con un contenuto di umidità
nella materia prima superiore, e fornisce un syngas a temperatu-
re più basse, con conseguenze sul contenuto del tar che risulta
più elevato.
1.4 qualità, applicazioni e caratteristi-che del gas di sintesi
La scelta del tipo di gassificatore da installare e delle condizio-
ni operative, dipende dall’uso finale del gas di sintesi. Da que-
sta scelta, insieme alle proprietà dell’alimentazione e alle specifi-
che finali possono essere individuate le tecnologie da impiegare
per un’eventuale pulizia del syngas. In determinate applicazioni
può essere richiesto un’abbattimento spinto del particolato pre-
sente nel syngas, per cui si ricorre ai cicloni, in altri si utilizza
come agente gassificante ossigeno o vapore per ottenere un gas
molto ricco in monossido di carbonio ed idrogeno ed evitare una
successiva operazione di rimozione dell’azoto. Le principali ca-
ratteristiche del syngas al variare dell’applicazione utilizzata, ri-
portate in tabella 5 risultano il potere calorifico inferiore (LHV),
la composizione delle specie gassose ed il contenuto di TAR e
particolato. Queste identificano la qualità del prodotto finito ed
individuano una ben precisa classe di applicazione. Ad esempio,
se il gas deve essere utilizzato come combustibile di reburning
in una centrale a carbone è sufficiente garantire un adeguato
contenuto energetico per cui è consigliato l’impiego di aria co-
me agente gassificante. Risulta quindi vincolante l’applicazione
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Tabella 5: Caratteristiche principali del gas di sintesi e loro relative
applicazioni
Applicazione Caratteristiche del syngas




Basso livello di tar
Motori per CHP Basso livello di particolato
Sintesi di combustibili liquidi
Potere calorifico> 10MJ/Nm3
Basso livello di tar
Produzione di idrogeno
Basso livello di particolato
Prodotti concentrati (Assenza N2)
finale del gas di sintesi per la scelta del gassificatore e le succes-
sive operazioni di pulizia del syngas.
Per quanto concerne le composizioni, queste dipendono sia dal-
la tipologia del gassificatore che da altre variabili quali l’agente
gassificante, la biomassa utilizzata e le condizioni operative.
1.4.1 Effetto dell’agente gassificante
L’agente gassificante influenza la composizione finale del gas
ed il potere calorifico. La gassificazione può essere effettuata
con aria, ossigeno o vapore. La prima è l’agente ossidante più
semplice da usare in quanto è immediatamente disponibile e
gratuito, tuttavia il gas prodotto ha basso potere calorifico per
l’elevato contenuto di azoto. La seconda permette di ottenere
un gas a più elevato contenuto energetico rispetto al primo ma
la sua reperibilità comporta spese di acquisto che gravano sul
bilancio economico globale dell’impianto. La terza è più econo-
mica di quella con ossigeno, il gas ottenuto ha un contenuto di
idrogeno superiore, ma il processo non è in grado di autososte-
nersi: per questo motivo l’utilizzo del vapore si ha in miscele
con aria e ossigeno. Le composizioni tipiche del syngas, al varia-
re dell’agente gassificante vengono riportate in tabella 6.
1.4.2 Effetto della composizione della biomassa
La biomassa è costituita da tre componenti principali: char,
umidità e volatili. La loro composizione varia per ogni tipo
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Tabella 6: Composizioni del syngas al variare dell’agente ossidante
Composizioni [% Vol] Aria Ossigeno Vapore
CO 12-15 30-37 32-41
CO2 14-17 25-29 17-19
H2 9-10 30-34 24-26
CH4 2-4 4-6 1.4
C2H4 0.2-1 0.7 2.5
N2 56-59 2-5 2.5
Gas LHV [MJ/Nm3] 3.8-4.6 10 12-13
di biomassa con conseguenti effetti sul prodotto di gassificazio-
ne. Al crescere del contenuto di umidità nella materia prima si
abbassa il contenuto energetico del syngas: evaporando sottrae
energia al sistema e funge da inerte nelle reazioni di ossidazione;
in particolare il suo contributo si riscontra nella reazione di com-
bustione del monossido di carbonio. Allo stesso tempo l’umidità
permette di abbassare il livello di tars nel gas grezzo promuoven-
do le reazioni di steam reforming.
Le ceneri residue del processo provocano problemi ambientali
e di manutenzione dell’impianto. Fondendo a temperature più
basse formano una fase fluida (slag) che può condensare provo-
cando incrostazioni e ostruzioni.
1.4.3 Effetto delle condizioni operative
I due parametri operativi che influenzano sensibilmente il pro-
cesso di gassificazione risultano il rapporto di equivalenza e la
temperatura. Per quanto riguarda la pressione invece il suo ef-
fetto è poco studiato perchè la gran parte degli impianti opera a
pressione atmosferica. In linea di massima comnque, al crescere
della pressione si riduce la conversione del carbonio in prodotti
gassosi, dall’altro lato la pressione parziale dei reagenti aumenta
agendo positivamente sulle cinetiche.
Rapporto di equivalenza
Il parametro operativo più importante nella gestione della gas-
sificazione risulta il rapporto di equivalenza ER (Equivalent Ra-
tio). Questo è espresso come il rapporto tra la massa dell’agente
gassificante (aria generalmente) e la quantità di biomassa (secca
e priva di ceneri) impiegati nelle reali condizioni operative e lo
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stesso rapporto in condizioni stechiometriche. In equazione 1.1










Il valore di tale indice definisce il tipo di combustione:
• ER > 1 indica una combustione in eccesso di aria;
• ER = 1 indica una combustione stechiometrica;
• ER < 1 indica una combustione ricca di combustibile;
• ER = 0 indica assenza di ossidante per cui si ha la pirolisi.
Le condizioni operative di un gassificatore prevedono un ER
compreso tra 0.2 e 0.4. Il rapporto di equivalenza ha un forte
effetto sul processo di gassificazione, determinando la tempera-
tura del sistema, la disponibilità dell’ossigeno, la resa di gas, la
composizione e il contenuto di tar.
Volendo accrescere la resa in gas da biomassa occorre aumen-
tare il rapporto di equivalenza, ottenendo come effetto la ridu-
zione del contenuto energetico del gas: questo fenomeno può
essere spiegato considerando che accrescendo la disponibilità di
ossigeno si ha una maggiore conversione in gas del materiale
solido, ottenendo un gas più ossidato. Allo stesso tempo si ha
una maggiore produzione di diossido di carbonio e la riduzione
di idrocarburi, che essendo caratterizzati da un elevato potere
calorifico inferiore determinano una sensibile riduzione del con-
tenuto energetico del gas di sintesi.
Essendo questi due parametri discordanti è necessario sceglie-
re opportunamente il valore ottimale di ER individuandone il
miglior valore di compromesso che coincida con la massimizza-
zione del CGE.
Temperatura
La temperatura ha un forte impatto sulle reazioni di devolati-
lizzazione della biomassa, modificando la distribuzione dei tre
macroprodotti (char, tar e gas); inoltre gioca un ruolo fondamen-
tale negli equilibri delle reazioni coinvolte nel gassificatore: un
aumento determina una diminuzione del tar promuovendo le
reazioni di cracking termico che sviluppano idrogeno e ossido
di carbonio [4] [5]. Si può affermare che la temperatura è un
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parametro operativo ma in realtà non può essere ben controllata
perché è funzione del rapporto di equivalenza, della portata di
gas e solido e delle dispersioni termiche.
1.5 indici di prestazione
L’obiettivo dei gassificatori di biomasse è quello di converti-
re l’alimentazione solida in un gas che può essere utilizzato per
molteplici scopi. Pertanto l’efficienza di un gassificatore può
essere definita attraverso la sua capacità di convertire il combu-
stibile in un gas a buon contenuto energetico.
I quattro parametri più utilizzati sono:
• La produzione specifica di gas: espressa come il rapporto
tra la portata di gas (in Nm3/hr) e la biomassa in alimen-





La biomassa in questo rapporto può essere espressa in va-
rie forme, ma la più corretta da un punto di vista teorico è
considerarne il solo contenuto organico (libero da umidità
e ceneri) perchè solo in questo modo è possibile comparare
l’efficienza di conversione in gas di biomasse diverse;
• La conversione del carbonio: espressa come il rapporto
tra il carbonio presene nel prodotto gassoso (come CO,







Mbiomassa · xc (1.3)
• La conversione totale della biomassa: riportata in equa-
zione 1.4 ed espressa come rapporto tra la cenere della






• L’efficienza del gas freddo2 : espressa in equazione 1.5
come il rapporto tra il contenuto energetico associato al




Mbio · LHVbio (1.5)
Il contenuto energetico del syngas può essere valutato con
il suo contenuto energetico superiore (HHV) o inferiore
(LHV) espresso in MJ/Nm3 generato dalla combustione
di un Nm3 di syngas. Più è alto il valore di CGE più è
efficiente il gassificatore.
Questo indice di efficienza considera il potere calorifico in-
feriore del gas, ovvero che il gas sia utilizzato freddo. Per
applicazioni diverse la definizione è adattata: ad esempio
se il gas di sintesi viene utilizzato come reburning in una
fornace a carbone i tars contribuiscono ad innalzare il po-
tere calorifico del gas e devono pertanto essere considerati
nell’efficienza.
Oltre ai parametri che derivano dai bilanci energetici e mate-
riali sul gassificatore è importante considerare gli aspetti tecno-
logici e ambientali. I composti principali, quali H2, CO,N2, CO2
e CxHy, sono affiancati da sostanze contaminanti quali:
• Contaminanti gassosi H2S, NOx, SO2, HCl, ecc;
• Tars;
• Metalli pesanti (Hg, Cd, ecc);
• Alcali e particolato;
Queste sostanze contaminanti causano problemi di corrosione,
erosione ed incrostazione sulle superfici; pertanto risultano ne-
cessarie operazioni di trattamento dell’effluente gassoso.
In tabella 7 sono riportati degli intervalli caratteristici dei sud-
detti parametri di prestazione dei diversi gassificatori.
1.6 limiti di applicazione
Nonostante il crescente interesse verso questo tipo di tecnolo-
gia, ad oggi la sua diffusione è ancora limitata e legata ai proble-
2 In letteratura definita come CGE: Cold Gas Efficiency
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Tabella 7: Indici di prestazione caratteristici dei vari gassificatori




2 - 3.3 c - 1.9 - 2.46 d,e




4.2 - 5.7 c 5 - 6 a 3.3 - 5.3 d,e
CGE % 52.2 - 65 c 40 - 60 a 50 - 60 d,e
TAR g
Nm3
0.1 - 1.2 b 20 - 100 b 1 - 15 b
Particolato g
Nm3
0.1 - 0.2 b 0.1 - 10 b 2 - 20 b
a:[6] b:[7] c:[8] d:[4] e:[5]
mi tecnologici del processo che ne riducono l’affidabilità.Di que-
ste prolematiche possono essere individuati due gruppi princi-
pali: il primo relativo a composizione e morfologia della materia
prima, il secondo riguardo le specifiche, sempre più stringenti,
richieste dall’utilizzatore finale. Più precisamente le proprietà
mutevoli in base al tipo di biomassa, il contenuto di umidità, le
dimensioni del materiale solido ed il contenuto di ceneri e tar
nel gas di sintesi rappresentano le variabili critiche del processo.
Attraverso un opportuna scelta del tipo di gassificatore è possibi-
le superare i primi tre problemi, mentre per gli altri due è neces-
sario investire in un corretto sistema di trattamento dell’effluente
gassoso.
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2 SPER IMENTAZ IONE SU GASS I -F I CATORE P I LOTA
2.1 il gassificatore del cribe
Il gassificatore oggetto dello studio è installato presso il “Cen-
tro Interuniversitario di Ricerca sulle Biomasse da Energia” (CRI-
BE). In tale struttura sono operative quattro filiere: bioetanolo,
biodiesel, gassificazione di biomasse e caldaie a cippato.
CRIBE nasce dall’intesa dell’Ateneo Pisano e la Scuola Superio-
re Sant’Anna, impegnate da anni nelle sperimentazioni sull’uti-
lizzo delle fonti rinnovabili. In particolare il centro sorge allo
scopo di promuovere un’attività di ricerca volta alla risoluzione
complessiva dei problemi incontrati nelle diverse ”filiere produt-
tive”, sia di carattere tecnologico, sia sotto il profilo economico-
tecnologico, sia dal punto di vista sociale e dal punto di vista
ecologico e ambientale.
Il Centro ha la sua sede presso il Centro Interdipartimentale di
Ricerche Agro-Ambientali “ E. Avanzi” dell’Università di Pisa
situata a San Piero a Grado.
Il gassificatore installato, riportato in Figura 4 e con le caratteri-
stiche riportate in tabella 8, è a letto fisso downdraft operante
a biomasse: portata nominale di 85 kg/h di biomassa ligno-
cellulosica con tenore di umidità inferiore al 15%. Si utilizza
come agente ossidante l’aria e si opera a pressione atmosferica.
L’input termico è pari a 350 kW, produzione nominale di 200
Nm3/h e syngas con potere calorifico inferiore di 4-5 MJ/Nm3
utilizzabile come combustibile in un motore a combustione in-
terna per la produzione di energia elettrica o calore.
Tabella 8: Caratteristiche nominali del gassificatore fornite dal
fornitore
Input termico kWth 350
Biomassa alimentata kg/hr 85
Produzione Syngas Nm3/hr 200
LHV Syngas MJ/Nm3 5
Potenza kWel 85
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Figura 4: Gassificatore del CRIBE
La biomassa viene alimentata dall’alto attraverso una serie di
sollevatori automatizzati che si attivano nel momento in cui il
letto all’interno del reattore scende al di sotto di un livello mi-
nimo, continuamente controllato da dei sensori di livello (LV1 e
LV2). Il gassificatore è costituito da una parte superiore a forma
conica e da una parte inferiore, come si può vedere nella sezione
di Figura 5, esternamente cilindrica ma con una strizione inter-
na nella parte alta che favorisce i flussi e le reazioni in gioco
nel sistema. L’aria è inserita proprio in corrispondenza della go-
la attraverso quattro ugelli (A) posti radialmente, individuando
proprio in questa zona la sezione di combustione. La biomassa
che scende dall’alto riduce la sua velocità per effetto della strizio-
ne favorendo così i processi di essiccamento e devolatilizzazione
nella zona alta, prima di giungere nella zona di ossidazione. Al-
la fine della gola, la sezione ritorna cilindrica, individuando in
questa zona il letto di riduzione, opportunamente supportato da
una griglia (B) posta sul fondo del reattore. Qui un dispositivo
meccanico (C), ruotando scarica le ceneri in una zona sottostan-
te, che vengono poi allontanate ed inviate alla vasca di raffred-
damento utilizzando dell’acqua immessa sul fondo del reattore.
Il gas prodotto attraversa anch’esso la griglia ma risale nella ca-
micia anulare (D) riducendo le dispersioni di calore della zona
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di riduzione ed ossidazione. Oltre ai due sensori di livello posti
nella zona superiore sono presenti anche due controlli di pressio-
ne: Pg indica la pressione relativa rispetto a quella atmosferica
all’interno della camicia mentre Pn indica quella all’interno del
reattore.
Il gas in uscita attraversa la sezione di pulizia con lo scopo
di rimuovere il particolato con dimensioni superiori a 20 µm ed
uno scrubber ad umido per la rimozione contemporanea di tars,
particolato fine e composti alcalini. Questa tecnologia risulta la
più utilizzata per gassificatori commerciali [7] sebbene produca
una corrente liquida inquinata, non utilizzi il tar per la produ-
zione di ulteriori gas e non recuperi il contenuto termico dei gas
caldi. In Figura 6 è riportato il flow sheet semplificato dell’im-
pianto con le relative sezioni di trattamento gas.
Come si osserva, sulla linea di trattamento gas sono presenti
4 termocoppie collegate ad un software per la rilevazione della
temperatura in tempo reale. La schermata riportata dal sistema
risulta quella in Figura 7 dalla quale è possibile monitorare e re-
gistrare le temperature in ogni fase di esercizio ed individuare
eventuali problemi. Per la determinazione del profilo termico al-
l’interno del gassificatore invece si è reso necessario introdurre
manualmente una termocoppia portatile dagli ugelli di ingres-
so dell’aria; cautelativamente per prevenire eventuali danneggia-
menti dovuti all’elevata temperatura questa è stata inserita in un
tubo di acciaio.
Sui sistemi di filtrazione sono inoltre installati dei manometri
per la determinazione delle perdite di carico. Questi dispositivi
sono molto importanti poiché indicano l’intasamento delle ap-
parecchiature in seguito alla rimozione del tar e del particolato.
Durante i test è quindi necessario monitorare le depressioni per
valutare il corretto funzionamento del sistema di abbattimento.
Per la misura della portata si utilizza un asametro prima del-
la torcia, mentre le analisi del gas prodotto vengono effettuate
attraverso un micro gas cromatografo (micro-GC). Questo stru-
mento portatile collegato alla linea del gas permette una analisi
in continuo su una piccola quantità di gas (1 micro-litro) senza





Figura 5: Prospetto e sezione del gassificatore del CRIBE31
Figura 6: Flow sheet del gassificatore installato al CRIBE ed oggetto di
studio
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Figura 7: Sistema di misurazione della temperatura sulla linea
trattamento gas
2.2 prove sperimentali
I test condotti sul gassificatore hanno previsto l’impiego di
due tipi di biomasse: pellet di segatura di legno (PL), derivati
dalla lavorazione del legno, e il sottoprodotto di lavorazione dei
girasoli nella produzione di olio, opportunamente pressato per
ottenere dei pellet. Trattandosi di una nuova installazione, l’im-
pianto è stato avviato utilizzando carbone vegetale per formare
il letto iniziale di char, successivamente si è provveduto all’ali-
mentazione del pellet di legno ed infine una miscela di pellet di
legno e girasole (MIX). In totale sono stati condotti cinque test:
il primo, della durata di sei ore, ha previsto l’avvio del gassi-
ficatore e la sostituzione del letto di char con la biomassa; dal
secondo test, della durata di tre ore, è stato possibile condurre
la prova con un letto totalmente di biomassa. Nel terzo test si è
provveduto ad alimentare in testa al reattore la miscela delle due
biomasse, avendo un letto completamente di biomassa di legno.
Anche in questo caso la prova è stata condotta per tre ore. Il
quarto e quinto test, della durata rispettivamente di cinque ore e
mezzo e di tre ore e mezzo, è stato condotto alimentando anco-
ra la miscela, provvedendo prima ad una sostituzione totale del
letto e poi ad una gassificazione effettiva del mix. La sequenza
di alimentazione è riportata in tabella 9.
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Tabella 9: Prove sperimentali
Test 1 2 3 4 5
Campagna PL PL PL/MIX MIX MIX
Durata [h] 6 3 3 5.30 3.30
Composizione Carbone PL PL PL/ MIX
del letto vegetale MIX
2.2.1 Procedure operative
L’accensione del reattore prevede una rigida sequenza opera-
tiva per consentire il corretto funzionamento a regime e per il
rispetto delle condizioni di sicurezza.
Gli step eseguiti risultano:
• Controllo preliminare delle pressioni ai manometri dei si-
stemi di filtrazione, alle pompe e al gassificatore;
• Accensione del ciclo 1: questo consente la movimentazio-
ne dell’acqua in tutto l’impianto per lo scarico e raffredda-
mento del char dal fondo del gassificatore e per il quench
del gas in uscita;
• Controllo funzionamento pompe: si controlla se l’avvia-
mento delle pompe è avvenuto correttamente o se sia ne-
cessario l’adescamento;
• Accensione del ciclo 2: con questo step viene attivato il
ventilatore in testa all’impianto e aperti gli ugelli di aspira-
zione dell’aria del gassificatore ;
• Ignizione del letto utilizzando una fiamma, posizionata in
testa ad ogni ugello per circa 10 secondi;
• Attivazione delle termocoppie, dei registratori di portata e
del sistema di analisi del gas;
• Conduzione della campagna, cercando di mantenere una
produzione oraria di 100-120 Nm3 di syngas;
• Campionamento dei residui solidi, acqua di scarico ecc..;
• Spegnimento dell’impianto;
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2.3 risultati dei test
Con i test condotti è stato possibile reperire una buona quan-
tità di dati che ci permette di valutare attentamente il funzio-
namento del gassificatore e poter così utilizzare le informazioni
nella realizzazione del modello di simulazione.
I tre parametri monitorati, di maggior interesse per l’obiettivo
finale del lavoro, risultano le temperature della linea di tratta-
mento gas e interne al gassificatore, le composizioni finali del
syngas ed i bilanci globali del reattore.
2.3.1 Temperature
La rilevazione delle temperature lungo la linea di pulizia del
gas risulta molto semplice grazie all’impiego del sistema di mi-
sura installato. In grafico 8 è riportato l’andamento delle tem-
perature rilevate dalle quattro termocoppie nel primo, secondo,
terzo e quarto test (I profili del quinto test non sono stati ripor-
tati per dei problemi riscontrati con il sistema di misura durante
il test). Il profilo più interessante da seguire risulta quello mo-
nitorato dalla termocoppia T0, la quale essendo posizionata sul
gas in uscita dal gassificatore fornisce delle buone indicazioni
relative al corretto funzionamento del reattore. Come si può evi-
denziare dai grafici il primo, terzo e quarto test presentano un
andamento piuttosto simile, mentre nel secondo si hanno dei di-
scostamenti, dettati da dei ritardi di campionamento del sistema.
Dopo la fase di avviamento le temperature iniziano a salire
raggiungendo lo stazionario dopo circa tre ore, tempo necessa-
rio a raggiungere le condizioni operative ottimali dell’impianto.
Per quanto riguarda il profilo termico all’interno del gassifica-
tore, come detto precedentemente, è stata utilizzata una termo-
coppia portatile, introdotta negli ugelli di aspirazione. La tecnica
utilizzata non risulta estremamente precisa, a differenza della se-
zione di pulizia del gas, tuttavia fornisce delle valide indicazioni
relativamente alla zona di combustione. Questi dati risulteran-
no di notevole interesse in fase di modellazione, poiché i profili
termici in questa zona saranno utilizzati per la validazione del
modello matematico realizzato.
La termocoppia è stata posizionata allo sbocco dell’ugello (pun-
to 0) all’interno della gola ed ad una distanza da questo di 4, 7 e
10 cm (come riportato in figura 9), la rilevazione è avvenuta per
210 secondi in ogni punto, con ripetizione periodica ogni due
ore. In figura 10 sono riportati gli andamenti delle misurazioni
effettuate durante il quinto test, che prevede l’alimentazione di
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Figura 8: Rilevazioni temperatura linea trattamento gas durante i test
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Figura 9: Sistema di rilevazione della temperatura all’interno del
gassificatore
una miscela di pellet di semi di girasole e di legno. La tempera-
tura allo sbocco dell’ugello è pressoché costante e pari a 431°C,
dopo quattro centimetri all’interno del letto la temperatura va-
ria dai 928 ai 1086°C, alla seconda distanza tra 667 e 1109°C
ed infine la temperatura scende tra i 740 e 907°C. Come atteso
la temperatura più alta risulta proprio a pochi centimetri dallo
sbocco dell’ugello, in corrispondenza della gola. La temperatura
massima registrata per le prove tre, quattro e cinque risulta 1060,
1104 e 1086°C, mentre quella indicata dal produttore è prossima
ai 1200°C.
2.3.2 Composizioni del syngas
Nei grafici 11 sono riportati gli andamenti nel tempo delle
composizioni del syngas durante i test. Il tempo zero si riferisce
al momento dell’ignizione del letto da parte dell’operatore: si
osserva come dopo pochi minuti la composizione del gas ana-
lizzato cambi e raggiunga i valori caratteristici del syngas, già
dopo un ora dall’inizio del test la composizione resta pressoché
costante, indice del funzionamento a regime del gassificatore. In
tabella 10 sono riportate le composizioni medie ed il potere ca-
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Figura 10: Misurazioni temperatura interno gassificatore
Tabella 10: Composizioni syngas prove sperimentali
Gas Test 1 Test 2 Test 3 Test 4 Test 5
H2 17.46 17.56 16.35 17.55 15.81
N2 44.24 46.05 47.25 45.91 49.53
CH4 3.1 2.28 2.28 2.5 2.32
CO 21.31 21.63 21.29 20.65 19.69
CO2 13.31 12.03 12.39 12.80 11.57
C2H4 0.47 0.38 0.37 0.52 0.79
C2H6 0.07 0.04 0.03 0.04 0.05
C2H2 0.03 0.03 0.03 0.03 0.06
LHV [MJ/Nm3] 6.02 5.71 5.52 5.75 5.55
lorifico inferiore del syngas registrati in tutti e cinque i test. Si
osserva che le composizioni non variano notevolmente durante
tutte le prove, indipendentemente dalla biomassa utilizzata. Lie-
vi variazioni si hanno invece per il potere calorifico, che risulta
più elevato nella prima prova, dettato dalla presenza del letto di
char in fase di avviamento.
2.3.3 Bilanci globali dell’impianto
Condotte le prove è stato possibile effettuare a posteriori i bi-
lanci energetici e ponderali dell’impianto.
Si assume che il tar ed il particolato siano trascurabili, per la lo-
ro bassa concentrazione rispetto alla portata di gas in uscita. La
biomassa alimentata è stata determinata dal momento dell’igni-
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Figura 11: Profilo composizioni durante i test
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Tabella 11: Bilanci materiali
Parametro Unità PL MIX
Portata biomassa kg/hr 54.2 44.7
Portata di aria Nm3/hr 63.1 60.45
Portata di syngas Nm3/hr 106.3 97.5
Acqua prodotta kg/hr 9.57 8.77
Residuo kg/hr 6.30 5.68
ER 0.29 0.3





zione, quando i caricamenti automatizzati risultano pressoché
costanti. La portata di gas di sintesi può essere determinata in-
vece sia dall’asametro posto in coda all’impianto sia attraverso
il micro-GC, utilizzando le composizioni rilevate ed assumendo
che tutto l’azoto corrispondesse a quello in ingresso con aria. Per
quanto riguarda il char, si assume che tutto il residuo sia intrap-
polato nelle ceneri, quindi anche per questo elemento conoscen-
do la composizione iniziale della biomassa è possibile risalire
alla quantità convertita.
In tabella 11 sono riportati i risultati dei bilanci materiali [9] per
due campagne, la prima quella con biomassa di legno (PL) e la
seconda per la miscela dei pellet di girasole e legno (MIX).
Con i bilanci materiali ed energetici si sono determinati anche
gli indici di prestazione, che come possiamo notare in tabella 12
sono comparabili con i dati da letteratura [10] [11] [12].
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3 MODELLAZ IONE MATEMAT ICA
Il modello sviluppato in questo lavoro nasce dall’idea di voler
realizzare uno strumento semplificato in grado di rappresentare
il funzionamento del gassificatore installato al CRIBE. Utilizzan-
do le informazioni raccolte sul “campo” durante i test, sono stati
acquisiti dati utili alla modellazione e all’interpretazione del fe-
nomeno. Si è quindi cercato, attraverso il contatto diretto con
l’impianto, di riportare sul modello le operazioni condotte nella
realtà sul modello.
Si deve considerare che i fenomeni coinvolti nella gassificazione
sono molto complessi, con reazioni chimiche, fenomeni diffusi-
vi, scambi di calore e materia che interagiscono l’uno con l’altro;
ciascuno di essi con tempi caratteristici molto diversi. Il sistema
risulta costituito da una “maglia” di fenomeni fisici e chimici
fortemente dipendenti che incidono sull’esito del processo: non
è possibile pensare di modellare ciascun fenomeno in modo se-
parato e poter successivamente riassemblarli. Si perderebbero
quelle informazioni nel transitorio, quali per esempio flussi di
calore e di massa, che incidono in modo più o meno marcato sul
sistema globale.
Si deve pertanto considerare questo aspetto: per poter rappre-
sentare il processo di gassificazione al meglio è necessario con-
siderare tutti i fenomeni in gioco, con le loro scale temporali
e spaziali diverse ricorrendo, dove necessario, a delle semplifi-
cazioni per la loro rappresentazione ma che comunque restino
dipendenti dal sistema globale in cui avvengono.
Il modello sviluppato segue la tecnologia del gassificatore del
CRIBE, in cui si considerano i trasferimenti di massa e calore at-
traverso il letto accoppiati all’essiccamento della biomassa, alla
pirolisi, alla combustione e gassificazione del char e alla combu-
stione dei volatili. Ciascun fenomeno viene descritto utilizzando
dei sottomodelli o parametri ripresi da letteratura, considerando
sia la loro validazione per il nostro caso di interesse che la loro
influenza sulla risoluzione numerica del problema.
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3.1 stato dell’arte
L’approccio alla modellazione da letteratura si basa prevalen-
temente su modelli di equilibrio, modelli cinetici o nodali, riferiti
sia a gassificatori di biomasse che a carbone.
Le prime trattazioni di gassificatori a letto fisso downdraft di car-
bone [34], descrivono la fase solida e gassosa con delle equazioni
di bilancio energetico, di specie e di continuità. Il flusso del gas
e del solido è di tipo plug flow e si utilizza il modello di Ergun
per calcolare le perdite di carico attraverso il letto. Le reazioni
in fase solida sono descritte con dei sottomodelli, sottoposti ad
un abbondante studio soprattutto per i termini cinetici coinvolti,
mentre in fase gassosa si utilizzano delle reazioni di equilibrio.
Le particelle solide sono assunte sferiche e tutte delle stesse di-
mensioni, mentre il trasferimento di calore è considerato in un
unico termine che tiene conto della conducibilità, diffusività ed
irraggiamento.
Lo stesso concetto è stato applicato ai gassificatori di biomasse
[40], utilizzando cinque reazioni di equilibrio nella zona di ridu-
zione del letto, per predire la concentrazione delle specie gassose
e del char non convertito.
Confrontando i risultati ottenuti sperimentalmente rispetto a que-
sti modelli di equilibrio si osservano delle differenze più marcate
relativamente alla conversione del carbonio. Tale discrepanza è
comunque attendibile, in quanto i tempi di permanenza in condi-
zione sperimentale sono molto minori. Altre due pubblicazioni
importanti su gassificatori di biomasse updraft [27] e downdraft
[14] di tipo open top riportano modelli molto sviluppati per la
fase di essiccamento, devolatilizzazione, scambio termico e rea-
zioni in fase gas. In questi lavori si utilizzano dei coefficienti
costanti per la descrizione della composizione dei tre macropro-
dotti di pirolisi (char, gas e tar) e per la speciazione del gas di
pirolisi. I risultati esposti evidenziano come le predizioni del
modello riproducono bene, dal punto di vista qualitativo, il com-
portamento dinamico di un gassificatore alimentato a biomassa.
Un modello allo stato stazionario [13] proposto per studiare e
validare un gassificatore downdraft utilizza una procedura ri-
corsiva assegnando per la prima iterazione un profilo termico
del solido. A differenza del modello utilizzato generalmente per
la descrizione della pirolisi (come fatto in [27] e [14]) in questa
pubblicazione si utilizzano tre reazioni in parallelo per la pro-
duzione del char, gas e tar. Questo permette di descrivere in
modo più completo il fenomeno, potendo assegnare a ciascuna
reazione una sua cinetica, tuttavia diventa molto dispendioso da
un punto di vista del calcolo numerico. La composizione del
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gas è poi descritta utilizzando una correlazione dipendente dal-
le caratteristiche del combustibile e dalle condizioni operative,
riportata da [39]. Inoltre il modello rappresenta realisticamente
il profilo termico del solido, ma lo stesso non può essere detto
per quello del gas. Le temperature raggiunte da quest’ultimo so-
no infatti prossime ai 2000 K e quindi risultano troppo elevate.
Per la descrizione dei fenomeni termici coinvolti nei modelli dei
gassificatori, è utilizzata generalmente una funzione cubica del-
la temperatura che comprende in un unico flusso il calore tra-
sferito per irraggiamento e conduzione (riportato da [27], [14]).
Un’importante studio condotto sulla gassificazione dei rifiuti so-
lidi [38] descrive invece il trasferimento di calore radiativo at-
traverso un letto impaccato utilizzando l’equazione di Schuster
e Schwarzschild [36]. L’espressione riportata descrive meglio il
trasferimento di calore rispetto alla funzione cubica, allo stesso
tempo verifica come il trasferimento per conduzione sia trascu-
rabile rispetto a quello per irraggiamento e quello generato dalla
combustione.
Altri importanti lavori riguardano la cinetica di devolatilizzazio-
ne, il contenuto di umidità nell’alimentazione, la portata di aria e
solido [41] e la fenomenologia delle reazioni in fase gas [24]. Più
precisamente in quest’ultimo lavoro si considera sulle reazioni
di combustione dei volatili l’effetto di miscelamento con l’agente
ossidante. Tale considerazione deriva dal fatto che i combustibili
gassosi rilasciati dalla devolatilizzazione devono prima miscelar-
si con l’ossigeno prima che la loro combustione possa avvenire.
Ovvero in base alle condizioni operative, la reazione chimica o il
mixing, risultano lo stato limitante alla reazione di ossidazione.
L’approccio innovativo di questo modello è quello di includere
l’effetto dell’ingresso dell’aria a metà del gassificatore. Conside-
rando una geometria cilindrica si è inserito un reattore CSTR nel
punto di ingresso dell’agente ossidante per descrivere il misce-
lamento e le successive reazioni con la fase gassosa. Allo stesso
tempo il modello si pone come uno strumento di interpretazio-
ne e predizione, se pur semplificato, dell’attività sperimentale
su scala pilota del gassificatore del CRIBE. La validazione dei
dati di simulazione viene fatta proprio su risultati ottenuti da
prove in “campo”, sottolineando lo stretto legame tra attività
sperimentale e modellistica.
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3.2 assunzioni di naturageometrica
In base alle informazioni raccolte in letteratura ed alle prove
sperimentali condotte sull’impianto pilota si può affermare che
all’interno del reattore sia possibile individuare delle zone ben
precise in cui avvengono i fenomeni coinvolti nella gassificazio-
ne. Come mostrato in figura 12a nella zona alta del gassificatore
si identifica la zona di essiccamento (zona 1) e devolatilizzazio-
ne (zona 2), in corrispondenza della gola invece avvengono le
reazioni di combustione (zona 3) per l’ingresso dell’aria e nella
parte bassa infine le reazioni di gassificazione (zona 4). Risulta
evidente quindi che il “cuore” del gassificatore è in prossimità
del punto di immissione dell’aria, cioè nella gola. Per questo
motivo la prima scelta, per l’approccio alla modellazione, è stata
quella di considerare solo questa porzione del reattore, riportata
in Figura 12b.
Un ulteriore scelta è stata effettuata per la rappresentazione spa-
ziale: il reattore è di forma cilindrica nella parte inferiore e co-
nica in prossimità della strizione. Cercare di riprodurre que-
sta struttura tridimensionale risulta di notevole complessità e
dispendiosa dal punto di vista della risoluzione numerica. Per
questo motivo si è deciso di utilizzare una rappresentazione mo-
nodimensionale del sistema, assumendo che non vi sia una va-
riazione in direzione radiale delle variabili, a sezione costante,
ovvero trascura la zona di strizione.
L’asse di riferimento “z” è stato considerato diretto dall’alto ver-
so il basso, concorde con i flussi del gas e del solido all’interno
del reattore.
3.3 approccio alla modellazione
Il modello utilizzato nasce con l’obiettivo di voler rappresenta-
re i fenomeni in gioco nel gassificatore attraverso una trattazione
matematica di facile gestione, ma che sia in grado il più possibile
di dipendere dalle condizioni operative, piuttosto che da varia-
bili imposte esternamente.
Come riportato in letteratura le due fasi, solida e gassosa, ven-
gono considerate separatamente in termini di equazioni di bilan-
cio e dopodiché interfacciate per lo scambio termico e di massa.
Inoltre, data la configurazione del gassificatore, si è reso neces-
sario rappresentare il sistema globale con due tipi di reattori.
Più precisamente, come riportato in Figura 13, il flusso della
fase solida è stato descritto con due reattori PFR (Plug flow reac-
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(a) Zone di reazione. (b) Porzione di reattore modellata.
Figura 12: Prospetto e sezione del gassificatore del CRIBE
tors) in serie di diversa lunghezza, mentre per la fase gassosa
si utilizzano due reattori PFR ed un reattore CSTR, necessario
quest’ultimo per descrivere l’immissione laterale dell’aria.
Pertanto la sequenza risulta:
• PFR-CSTR-PFR per il gas. Il CSTR collega i due reattori
proprio nel punto di ingresso dell’agente ossidante;
• PFR-PFR per il solido. Il collegamento tra i due avviene
anche in questo caso nel punto di ingresso dell’aria.
Cercando di riprodurre il funzionamento del gassificatore ogget-
to di studio, la fase gassosa presente nel primo PFR è dovuta
all’eventuale generazione dei volatili per la reazione di essicca-
mento e devolatilizzazione della biomassa. Il solido viene invece
alimentato in testa al primo reattore, ed il punto di collegamento
tra i due PFR rappresenta anche il punto di ignizione del letto.
Mentre i bilanci globali delle due fasi risultano separati, i tra-
sferimenti di calore e di massa tra i due sistemi permettono di
descrivere più correttamente il sistema globale. Allo stesso tem-
po le dissipazioni di calore verso l’ambiente, rendono il sistema
non adiabatico.
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Figura 13: Schematizzazione della sequenza di reattori
3.4 assunzioni operative
Nonostante l’ intenzione di rappresentare esattamente i feno-
meni in gioco nel gassificatore (descritti più dettagliatamente nel
primo capitolo), questo risulta impossibile. Sono infatti necessa-
rie delle assunzioni, in alcuni casi non verificate, che semplifica-
no sensibilmente le equazioni riducendo il numero di variabili.
Tali assunzioni si sono rese necessarie sia per la fase solida che
per la fase gassosa che vengono di seguito elencate ed analizzate:
1. Le particelle di biomassa sono assunte sferiche con un dia-
metro medio. Non si considera una evoluzione della for-
ma, ma solo una riduzione dettata dalla reazione
L’alimentazione tradizionale di un gassificatore è una bio-
massa di forma irregolare e con dimensioni più o meno
variabili. Inoltre all’interno del reattore sia le reazioni che
il peso esercitato dalla massa soprastante tendono a mo-
dificare inevitabilmente la sua forma. Considerare que-
ste evoluzioni risulta molto complesso per cui assumere la
particella di dimensioni sferiche semplifica notevolmente i
calcoli.
2. Il grado di vuoto del letto rimane costante e pari a 0.4.
Questa assunzione si discosta notevolmente dalla realtà.
Infatti durante la gassificazione il solido reagendo perde
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massa, si riduce e modifica la sua forma. Di conseguenza
anche il grado di vuoto si modifica lungo il reattore. An-
che in questo caso la rappresentazione del fenomeno risul-
ta molto complesso, per cui si utilizza un valore costante e
congruente con l’ipotesi di particelle sferiche.
3. Le particelle del solido sono assunte termicamente fini.
Questa ipotesi considera le particelle di biomassa isoterme.
Ovvero la conduzione interna alla particella è molto ele-
vata rispetto ai fenomeni di trafrimento di calore esterno.
Questa assunzione viene generalmente utilizzata per gas-
sificatori a letto fisso, salvo verificare il numero di Biot a
posteriori. Un numero di Biot inferiore ad 0.1 verifica la
suddetta assunzione.
4. Il sistema opera ad 1 atm ed è considerato isobaro.
L’ipotesi è applicabile per reattori a basse perdite di carico
ed elevata porosità [27]. In genere le perdite di carico nel
letto sono dell’ordine dei 200 mmH2O pertanto l’assunzio-
ne di sistema isobaro è da considerarsi attendibile. Con-
siderando il sistema a pressione costante non è possibile
definire la velocità del gas in funzione delle perdite di ca-
rico nel letto. Pertanto si ricorre all’utilizzo dell’equazione
di continuità. Questa assunzione non definisce accurata-
mente il fenomeno, tuttavia è possibile verificare a poste-
riori le perdite di carico. Inoltre date le piccole variazioni
di pressione, valutare le proprietà del gas alla pressione
atmosferica resta valido.
5. La fase gassosa segue la legge dei gas ideali
E’ possibile applicare la legge dei gas ideali quando il siste-
ma di interesse opera a pressioni inferiori ed a temperature
superiori a quelle critiche. Tutte le specie partecipanti alla
gassificazione presentano una pressione critica superiore
alle 12.8 atm rispettando la condizione. Per quanto riguar-
da la temperatura invece, fatta eccezione per l’acqua ed il
tar, la condizione è sempre soddisfatta. Tuttavia la pressio-
ne critica dell’acqua risulta 374°C, quindi per buona parte
del processo il composto si trova a temperature superiori a
queste. Pertanto l’ipotesi risulta accettabile e soddisfatta.
6. Il trasferimento di calore in fase gas avviene solo per con-
vezione.
Nel modello si trascura il trasferimento di calore per irrag-
giamento e conduzione in fase gassosa poiché risulta molto
più lento rispetto a quello in fase solida.
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Figura 14: Schematizzazione della biomassa
3.5 fenomeni e reazioni
Come già detto il processo di gassificazione è un processo mol-
to complesso e di difficile rappresentazione pertanto, oltre alle
assunzioni necessarie sopracitate, si ricorre all’utilizzo di oppor-
tuni sottomodelli che ci permettono di descrivere separatamente
ciascun fenomeno, ma che comunque rimangono legati al siste-
ma globale in cui avvengono. Questo vale sia per la fase solida
che per la fase gassosa.
Più precisamente la fase solida viene considerata come costi-
tuita da tre componenti principali: char, volatili e umidità (fi-
gura 14). Considerando la densità iniziale e le proprietà della
biomassa si determina il rapporto di ciascuno di essi, dopodichè
si trattano separatamente con dei sottomodelli; allo stesso tem-
po anche la fase gassosa considera i componenti più significativi
quali ossigeno, azoto, idrogeno, metano, tar, monossido di car-
bonio e anidride carbonica.
I fenomeni coinvolti risultano quindi:
• Essiccamento della biomassa;
• Devolatilizzazione della biomassa;
• Variazione del diametro della particella di biomassa;
• Reazioni in fase eterogenea;
• Reazioni in fase omogenea;
• Trasferimento convettivo di calore gas-solido, solido-parete
e gas-parete lungo il letto;
• Trasferimento di calore nel solido per irraggiamento;
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Tabella 13: Costanti cinetiche per l’essiccamento
Riferimento Am Em
[s−1] [kJ/mol]
Bryden [16] 5.13· 1010 88
• Trasferimento di calore conduttivo del solido;
• Trasferimento di massa;
3.5.1 Essiccamento della biomassa
Il contenuto di umidità nella materia prima ha una notevole
influenza sul processo di gassificazione. Infatti un’elevata quan-
tità di acqua incide sia sulla richiesta di calore per essiccare la
materia prima sia sulla qualità del gas di sintesi finale che pre-
senta un minor potere calorifico.
La descrizione del fenomeno di essiccamento è descritto in let-
teratura prevalentemente con due metodi. Il primo [13] [16] uti-
lizza una cinetica del primo ordine con una costante di Arrhe-
nius, il secondo [14] è funzione della pressione di saturazione
dell’acqua liquida nella biomassa e del vapor d’acqua presente
in fase gassosa, considerando un processo diffusivo di allontana-
mento. Quest’ultimo modello considera una maggior quantità
di parametri fisici, pertanto da un punto di vista della risoluzio-
ne numerica più dispendioso. L’espressione con una cinetica di
Arrhenius risulta invece di facile gestione, tuttavia si perde la
relazione con il vapor d’acqua presente in fase gas. Confrontan-
do le due espressioni, con un profilo termico assegnato, si può
osservare che l’andamento dei due modelli è praticamente iden-
tico [9], pertanto è lecito utilizzare l’espressione di Arrhenius
per facilitare la risoluzione numerica del problema. I parame-
tri cinetici usati nel modello sono riportati in tabella 13 mentre
l’espressione è riportata in equazione 3.1.





Dove Am ed Em sono i termini cinetici, Rg la costante dei gas
ideali, Tsol la temperatura del gas lungo il reattore e ρmoi la
densità relativa all’umidità presente nella biomassa.
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3.5.2 Devolatilizzazione della biomassa
La descrizione della devolatilizzazione della biomassa è mol-
to importante poiché vengono rilasciati i volatili presenti nella
materia prima, attivando tutte le reazioni in fase gassosa. La
pirolisi stessa è costituita da tre ulteriori sottomodelli che ci per-
mettono di descrivere globalmente la reazione. Tali sottomodel-
li sono la rappresentazione dei macro prodotti, la cinetica di
devolatilizzazione ed infine la speciazione del gas.
Rappresentazione dei macro prodotti
I due macro prodotti ottenuti dalla pirolisi della biomassa ri-
sultano i componenti gassosi ed il tar. La speciazione tra il com-
ponente fittizio gas ed il tar viene effettuato utilizzando due coef-
ficienti costanti, ng ed nt come in equazione 3.2. Questo viene
fatto per semplificare la risoluzione numerica del problema; in
letteratura infatti sono presenti espressioni che riportano più rea-
zioni in parallelo per descrivere il processo di devolatilizzazione
con notevole costo computazionale.
BIO→ ngGas +ntTAR
TAR→ GAS (3.2)
Il tar è una miscela di composti organici la cui composizione
dipende invece dalle condizioni operative. Anche in questo caso
trattare la formazione ed il successivo cracking è molto comples-
so pertanto la rappresentazione può essere effettuata o con un
composto modello o con una classe di composti. Per quanto ri-
guarda il composto fittizio, a sua volta, si può considerare o un
composto singolo come il levoglucosano oppure ricavare una for-
mula bruta a partire da delle composizioni ottenute negli studi
sperimentali. Nel nostro modello si utilizza quest’ultimo caso,
considerando un peso molecolare pari a 95 kg/kmol e formu-
la bruta C6.84H10.41O0.16. Il tar cracking porta alla formazione
di altri volatili attraverso la reazione di pirolisi secondaria come
descritto in equazione 3.2.
Cinetica di devolatilizzazione
Come detto precedentemente per la descrizione della cinetica
di devolatilizzazione possono essere utilizzati due espressioni.
La prima prevede un’espressione cinetica del primo ordine su
entrambe le reazioni di pirolisi (biomassa e tar) con dei coef-
ficienti costanti per la distribuzione dei macro-prodotti, l’altra
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Tabella 14: Costanti cinetiche per la devolatilizzazione Rp1
Riferimento Ap1 Ep1 velocità
[s−1] [kJ/mol]
Roberts [15] 1516 106 Molto lenta
Font et al [17] 2980 73.1 Molto lenta
Pyle and Zaror [18] 3000 69 Lenta
Thurner [19] 5.16· 106 84 Molto rapida
Tabella 15: Costanti cinetiche per il tar cracking Rp2
Riferimento Ap2 Ep2
[s−1] [kJ/mol]
Liden et al [20] 4.28· 106 107
una combinazione di più reazioni in parallelo. Il primo sottomo-
dello, oltre a semplificare la risoluzione del problema dal punto
di vista del calcolo numerico, sembra essere in grado di segui-
re l’andamento del secondo [9], che risulta più corretto concet-
tualmente poiché descrive ogni reazione con una sua cinetica .
Pertanto la scelta del primo sottomodello può essere ritenuta va-
lida.
In equazione 3.3, si riportano le espressioni cinetiche utilizza-
te per la pirolisi primaria (Rp1) e la pirolisi secondaria (Rp2),
mentre in tabella 14 e 15 i termini cinetici utilizzati.











Con Ap1, Ap2, Ep1 e Ep2 si intendono i termini cinetici, con Rg
la costante dei gas ideali, Tsol e Tgas le temperature del solido
e del gas, ρbio la densità della biomassa relativa alla frazione di
volatili, Ctar la concentrazione di tar in fase gassosa e Mtar il
peso molecolare del tar.
Speciazione del gas
Come detto precedentemente, le reazioni di pirolisi produco-
no una miscela gassosa la cui composizione deve essere oppor-
tunamente determinata. Anche per questo sottomodello ci sono
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Figura 15: Speciazione del gas con coefficienti costanti
più studi che utilizzano vari espressioni per definire la speciazio-
ne del gas. Oltre all’utilizzo di parametri costanti [14], ci sono
applicazioni che prevedono l’utilizzo di matrici [39] basate su
equazioni di conservazione di ossigeno, carbonio, idrogeno ed
energia. Anche in questo caso, opportuni studi [9] dimostrano
che la scelta di usare dei coefficienti costanti sia valida, oltre a
semplificare il costo computazionale.
La figura 15 mostra il quadro generale del fenomeno della devo-
latilizzazione.
3.5.3 Modello di particella
Come assunto precedentemente le particelle sono ritenute sfe-
riche e la loro riduzione non è associata alle reazioni di essicca-
mento e devolatilizzazione [14]. Pertanto le uniche che contribui-
scono alla riduzione di diametro risultano le reazioni eterogenee
di combustione del char e le reazioni di gassificazione, ovvero
l’evoluzione delle particelle è associata all’evoluzione del char.
I due sottomodelli utilizzati per descrivere l’evoluzione delle par-
ticelle di char sono l’Ash Segregation Model (AS)1 e lo Shell
Progressive Model (SP) 2. Nel primo si assume che le ceneri si
sgretolino e si allontanino dalla particella, pertanto l’agente gas-
sificante deve diffondere solo attraverso lo strato gassoso prima
di arrivare alla superficie della particella. Nel secondo caso inve-
ce, si assume che le ceneri restino intatte, pertanto la diffusione
deve avvenire sia attraverso lo strato gassoso che attraverso lo
strato di ceneri.
Poiché in generale le biomasse alimentate sono caratterizzate da
un basso contenuto di ceneri, possiamo attenderci che le ceneri
1 detto anche Shrinking particle Model
2 detto anche Unreacted Shrinking Core Model
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si distacchino dalla superficie, pertanto è lecito utilizzare il mo-
dello AS. L’uso di quest’ultimo implica che le particelle varino il
loro diametro a causa della conversione del char, tuttavia la den-
sità del letto ed il grado di vuoto restano costanti provocando
una riduzione della velocità del letto.
Pertanto la velocità del solido può essere correlata direttamen-
te ad una variazione del diametro della particella come ripor-
tato in equazione 3.4 e la superficie delle particelle può essere









Con dsol(z) e Usol(z) si intende rispettivamente la variazione
del diametro della particella e della velocità del solido lungo
l’asse, con dsol0 e Usol0 si indica invece il diametro e la velocità
iniziale.





Con asol(z) si intende la variazione della superficie delle par-
ticelle lungo l’asse, mentre con ε si intende il grado di vuoto del
letto, costante e pari a 0.4.
3.5.4 Reazioni in fase eterogenea
In accordo con il modello di particella Ash Segregation Mo-
del, si considerano due meccanismi principali responsabili delle
reazioni in fase eterogenea: la diffusione attraverso il film gas-
soso (km) e la reazione chimica (kj) come espresso in equazione
3.6. Allo stesso tempo si ha una reazione lineare della concen-








Dove con il pedice i si intendono le specie gassose O2, CO2,
H2O e H2, mentre con il pedice j si indicano le reazioni legate a
ciascun di questi componenti, ovvero Rc, Rg1, Rg2 e Rg3. Dobbia-
mo evidenziare come in queste espressioni (3.9, 3.11, 3.13, 3.15)
non sia presente una dipendenza dalla variazione del diametro
della particella o dalla conversione del char, pertanto le reazio-
ni potrebbero procedere fino a portare il diametro ad un valore
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Figura 16: Andamento funzione α
negativo. Per questo motivo si è reso necessario introdurre una
funzione peso che limita la conversione delle particelle: questo
è possibile in due modi:
• introdurre un ciclo logico if-then-else, che imposta a zero
le reazioni quando il diametro delle particelle è sotto un
valore assegnato;
• introdurre una funzione correttiva di tipo esponenziale,
che è pari ad uno quando la particella è di grandi dimensio-
ni e diminuisce, fino a raggiungere il valore di zero, man
mano che il diametro si avvicina ad un valore critico.
Nel modello si è utilizzata questa seconda opzione, espressa
come in equazione 3.7, poiché introdurre un costrutto if-then-








Il termine α è un parametro di tuning utilizzato per far tende-
re più o meno velocemente la funzione f(z) a zero, come riporta-
to in figura 16.




Il char è assunto come carbonio puro, la cui reazione di com-
bustione è espressa come in equazione 3.8
C+φO2 → (2− 2φ)CO+ (2φ− 1)CO2 (3.8)
Dove φ è un termine empirico che dipende dalla temperatura
del solido e può essere calcolato con delle correlazioni riportate
in letteratura [21], [22], [23]. Per semplicità tale valore può essere
preso pari ad 1 o 1/2 , ovvero considerare solo la produzione
di anidride carbonica [14], [24] o monossido di carbonio [16].
In questo modello si considera la formazione solo di anidride







Ac · Tsol(z) · e
( −Ec
Rg · Tsol(z)
) ·Coxi · f(z) (3.9)
Dove con Ac e Ec si indicano le costanti cinetiche pari rispet-
tivamente a 5.67· 109 m/(K· s) e 160 kJ/mol [25], con Coxi la
concentrazione dell’ossigneo in fase gas ed f(z) la funzione preso
precedentemente descritta.
Gassificazione con anidride carbonica
La gassificazione dell’anidride carbonica con il char è espressa
tramite la seguente reazione 3.10, mentre in equazione 3.11 è
riportata l’espressione cinetica del modello.











CCO2 rappresenta la concentrazione dell’anidride carbonica
in fase gassosa, mentre Ag1 ed Eg2 rappresentano le costanti
cinetiche. In questo modello si utilizzano i parametri riferiti al
legno [26] pari a: Ag1 = 107m/(K · s) e Eg1=218 kJ/mol.
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Gassificazione con acqua
La gassificazione del vapor acqueo con il char è espressa trami-
te la seguente reazione 3.12, mentre in equazione 3.13 è riportata












Il termine Cmoi indica la concentrazione in fase gas dell’ac-
qua, ed i termini Ag2 ed Eg2 le costanti cinetiche della reazione.
Poiché questa reazione è considerata più rapida rispetto alla gas-
sificazione con anidride carbonica, il termine pre-esponenziale
di quest’ultima viene moltiplicato per 1.67. Pertanto i due valori
risultano: Ag2 = 1.67 · 107m/(K · s) ed Eg2=218 kJ/mol.
Gassificazione con idrogeno
La gassificazione con idrogeno è espressa con la seguente rea-
zione 3.14:
C+ 2H2 → CH4 (3.14)
Nel modello matematico l’espressione risulta quella in equa-
zione 3.15, dove con Cidr si indica la concentrazione dell’idroge-











La gassificazione con idrogeno è ritenuta, da letteratura, tra-
scurabile a pressione atmosferica [34]. In questo studio tuttavia
si descrive la cinetica con l’energia di attivazione della gassifica-
zione con anidride carbonica, riducendo il termine pre-esponenziale
di tre ordini di grandezza [14]. Pertanto i due termini risultano:
Ag3=103m/(K · s) ed Eg3=218 kJ/mol.
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3.5.5 Reazioni in fase omogenea
Per reazioni infase omogenea si considera tutte le reazioni di
combustione, più la shift dell’acqua. Generalmente le reazioni
in fase omogenea vengono rappresentate con una reazione glo-
bale che porta direttamente alla formazione dei prodotti di com-
bustione. Questo approccio risulta giustificato per la notevole
differenza di scala temporale in cui avvengono queste reazioni
rispetto a quelle in fase eterogenea.
Il modello considera due meccanismi principali come responsa-
bili delle reazioni di combustione: la reazione cinetica e il misce-
lamento dei componenti gassosi con l’agente ossidante. Come
riportato anche in letteratura [24], si considera che i volatili che
si formano dalla pirolisi della biomassa non reagiscono imme-
diatamente con l’ossigeno appena formati, ma che sia necessario
un certo tempo di miscelamento affinché i due componenti en-
trino in contatto. Questo tempo caratteristico, indicato con Mix,
viene di seguito analizzato.
Tempo di miscelamento
Il gassificatore è un sistema molto complesso poiché si hanno
continui cambiamenti lungo il letto delle proprietà e dei flussi e
pertanto la valutazione del sistema globale risulta molto difficile.
Allo stesso tempo un modello monodimensionale come quello
utilizzato in questo lavoro, perde tutte le informazioni relative ai
flussi tridimensionali delle varie specie che si hanno all’interno
del reattore. Coscienti di questo errore rispetto al sistema reale e
consapevoli di una rappresentazione semplificata dei fenomeni,
con questo termine si vuole considerare che l’aria appena flui-
sce all’interno del reattore non sia subito in grado di reagire, ma
che sia necessario prima un tempo di miscelamento con gli altri
reagenti gassosi. Tale termine ha come obiettivo quello di tener
conto tale miscelamento, ma che si comporti come fenomeno li-
mitante solo nei primi istanti, poiché successivamente, quando i
componenti sono ormai intimamente miscelati, sarà la cinetica a
regolare la reazione.
Se consideriamo il nostro sistema localmente in corrisponden-
za del punto di ingresso dell’aria, come in figura 17, possiamo
immaginare che l’ugello sia immerso nel letto di biomassa.
L’aria che entra all’interno del reattore presenta una veloci-
tà elevata nell’ugello e poi rallenta bruscamente al variare della
sezione. Il flusso di aria che incontra le singole particelle, im-
pattando genera dei vortici instabili di grandi dimensioni che si
rompono e decadono fino ad arrivare a dei vortici più piccoli
dando origine al fenomeno della “cascata di energia”: l’energia
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Figura 17: Rappresentazione de fenomeno, nella zona di ingresso
dell’aria
turbolenta posseduta dal flusso inizialmente viene dispersa per
attrito viscoso. I vortici di piccole dimensioni che si ottengo-
no, non hanno delle direzioni preferenziali, ma si comportano
isotropicamente, inoltre la piccola scala non ricorda la “geome-
tria” dei grandi vortici, quindi risultano “universali”. La scala
caratteristica minima a cui arrivano i vortici è chiamata scala di
Kolmogorov e la differenza tra quest’ultimo e la scala integrale,
cioè la scala a cui viene iniettato il fluido, è regolata dal nume-
ro di Reynolds; tanto più il numero di Reynolds è elevato tanto
maggiore risulta la separazione tra queste due scale, ovvero, poi-
ché l’intimo contatto tra le specie gassose e le specie ossidanti
avviene solo alle piccole scale, maggiore è il tempo di Kolmogo-
rov più rapido è il loro contatto.
Il tempo di Kolmogorov τK è determinato come in equazione
3.16, dove τL rappresenta il tempo integrale, pari al tempo di
attraversamento, vugello rappresenta la velocità dell’aria nell’u-








ρair · vugello · dsol0
µnit
(3.16)
All’ontanandosi dall’ugello la velocità del flusso di aria tende
a diminuire fino ad arrivare al regime laminare. In queste condi-
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zioni si assume che i fenomeni diffusivi prevalgono per cui non
si può più parlare della scala di Kolmogorov, ma sarà la cinetica
a regolare la reazione.
Con le proprietà e le specifiche del modello si è determinato che
questo tempo caratteristico di Kolmogorv raggiunge ordini di
grandezza di 10−5 secondi.
Anche in letteratura è possibile trovare una trattazione a riguar-
do dei fenomeni di miscelamento delle specie gassose con l’ossi-
dante [24]. In questo lavoro si considera una velocità di reazione
legata ad una correlazione empirica che tiene conto del mixing,
confrontata con la reazione cinetica: la più lenta delle due viene
considerata nella reazione di combustione. Analizzando la cor-
relazione si è potuto osservare che questa fornisce dei tempi ca-
ratteristici di miscelamento dell’ordine di 10−4 secondi, pertanto
si è deciso di prendere in considerazione l’intervallo individuato
dalla pubblicazione e dalla scala di Kolmogorv.
In questo studio il coefficiente Mix è stato assunto, dopo alcune
prove di tuning, pari a 3·10−5 secondi.









La reazione di combustione del tar è espressa secondo la for-
mula 3.18, mentre l’espressione cinetica è quella riportata in
equazione 3.19.




Ac1 · Tgas(z) · e
( −Ec1
Rg · Tgas(z)
) +Mix ·Ctar ·Coxi (3.19)
Dove con Ac1 ed Ec1 si indicano le costanti cinetiche pari ri-
spettivamente a 9.2 ·106[( m3kmol)/(K · s)] e 8·107 J/kmol [16], con
Ctar e Coxi le concentrazioni in fase gas di tar ed ossigeno.
Per ragioni di risoluzione numerica l’esponente della concentra-
zione del tar è stato posto unitario, in accordo con [27].
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Combustione del metano
La reazione di combustione del metano è indicata con la for-
mula 3.20 e nel modello la velocità di reazione è espressa con
l’equazione 3.21.




Ac2 · Tgas(z) · e
( −Ec2
Rg · Tgas(z)
) +Mix ·Cmet ·Coxi (3.21)
I termini cinetici risultano uguali a quelli della reazione di
combustione del tar. Anche in questo caso l’esponente della con-
centrazione del metano è stato assunto unitario per ragioni di
risoluzione numerica.
Combustione del monossido di carbonio
La reazione di combustione del monossido di carbonio può
essere scritta con la seguente formula 3.22
2CO+O2 → 2CO2 (3.22)
Questa reazione riveste il ruolo più importante tra tutte le rea-
zioni di combustione. L’espressione utilizzata, riportata in equa-
zione 3.23 prevede l’esponente dell’ossigeno è dell’acqua diver-
so da uno, questo implica che quando le concentrazioni dei due
reagenti diminuiscono la reazione rimane comunque attiva e ra-
pida, fornendo una notevole quantità di calore al sistema. Allo
stesso tempo, data l’importanza della reazione, la presenza degli
esponenti sulle due concentrazioni influisce in modo significati-
vo sulla composizione finale. In letteratura alcuni utilizzano co-
me esponente dell’ossigeno il valore 0.5 [28], altri 0.25 [16] [14]







) +Mix ·C0.25oxi ·CCO ·C0.5moi (3.23)
Dove Ac3 ed Ec3 rappresentano i parametri cinetici, assunti




La reazione di ossidazione dell’idrogeno (3.24) è assunta infi-
nitamente veloce, tuttavia per ragioni di semplicità questa viene
espressa con una cinetica [27] [13]. In questo lavoro la reazione
è espressa con la cinetica in equazione 3.25, dove si utilizzano






e Ec4 = 83 · 106J/kmol
[14].







) +Mix ·Coxi ·Cidr (3.25)
Reazione di shift dell’acqua
La reazione di shift dell’acqua , espressa con la formula 3.26,
è molto importante per la composizione finale del syngas.
H2O+CO↔ H2 +CO2 (3.26)
Questa reazione può essere espressa in due modi:
• Con una cinetica separata per la reazione diretta e inversa
[23], in equazione 3.27;
• Con una espressione cinetica per la reazione in "avanti" ed


































I termini cinetici sono riportati in tabella 16. Per questo studio
si utilizza l’espressione con due cinetiche separate (eq. 3.27).
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Tabella 16: Costanti cinetiche per la shift dell’acqua (Rwg)















Ewgf kJ/mol 288.3 [32][33]








AE - 0.0265 [14]
Ewg kJ/mol 12.6 [14]
EE kJ/mol 65.8 [14]
EE kJ/mol 32.9 [13]
3.5.6 Trasferimento di calore
Il trasferimento di calore lungo il letto può avvenire per conve-
zione, conduzione ed irraggiamento. Ciascuno di esso contribui-
sce in modo più o meno significativo al riscaldamento del solido
e del gas.
Trasferimento di calore per convezione
Nel modello si considera il trasferimento di calore per conve-
zione tra gas e solido, tra solido e parete e tra gas e parete. Per
quanto riguarda il coefficiente di scambio gas solido si utilizza





Anche per il calcolo del coefficiente di scambio gas parete e
solido parete si utilizza una correlazione da letteratura [31].
Trasferimento di calore per conduzione
Il coefficiente di trasferimento per conduzione è generalmente
rappresentato con una legge di Fourier opportunamente corretta.
Ovvero si considera non solo il tipo di materiale che costituisce il
letto, ma anche l’impaccamento ed il grado di vuoto. Nel model-
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lo si considera per il calcolo della conducibilità λs l’espressione
riportata in letteratura [14], riportata in equazione 3.30.











Trasferimento di calore per irraggiamento
Il termine radiativo gioca un ruolo fondamentale nella fase di
ignizione del letto e durante la fase di combustione, permetten-
do il trasferimento di calore a zone più distanti rispetto al punto
di ingresso dell’aria [38]. In letteratura è uso comune accoppiare
il termine radiativo e convettivo in un unico coefficiente di tra-
sferimento [34] [14]. In questo modello invece si considerano i
due contributi separatamente.
Più precisamente si considerano due flussi, con una approssima-
zione di Shuster e Schwarzschild [36], che sono stati sviluppa-
to per predire il trasferimento di calore radiativo lungo il letto.
Questo modello trascura il coefficiente di scattering e considera
una distribuzione regolare delle particelle [38]. Ovvero afferma
che la radiazione emessa da una particella è pari alla radiazio-
ne incidente moltiplicata per il grado di vuoto del letto. Quindi
i due flussi radiativi, riportati in equazione 3.31 si basano su


















Dove con I+ ed I− si intendono le due radiazioni in direzio-
ne positiva e negativa, ω lo scattering singolo di Albedo, Ib
l’intensità della radiazione di un corpo nero, calcolata come in





Con σ si intende la costante di Stefan Boltzman, pari a 5.67 ·
10−8 W/(m2K4).
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Considerando nullo lo scattering (σs), il coefficiente di assorbi-
mento K risulta come in equazione 3.33.











Contemporaneamente considerando nullo anche lo scattering








I due flussi risultano come in equazione 3.35, mentre il flusso
totale per unità di superficie è riportato in equazione 3.36a e per



































3.5.7 Trasferimento di massa
Il coefficiente di trasferimento di massa (km), indicato come
meccanismo responsabile delle reazioni in fase eterogenea, è de-






Tale valore è poi moltiplicato per un valore correttivo per
limitare il valore massimo. [14]
3.6 sistema di equazioni del modello
Rappresentando un modello dinamico si utilizza un sistema di
equazioni differenziali in grado di descrivere le variazioni termi-
che, ponderali e chimiche lungo il letto. Come precedentemente
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detto, la fase solida e la fase gassosa sono descritte separatamen-
te ed interfacciate con reazioni e trasferimenti di massa e calo-
re. Riportiamo di seguito le equazioni differenziali utilizzate per
ciascuna fase ignorando la presenza della gola ed assumendo
quindi che la sezione sia costante.
3.6.1 Fase solida
La fase solida considera le reazioni di essiccamento, devolati-
lizzazione e gassificazione, oltre agli scambi termici conduttivi,
convettivi e radiativi. Si riportano di seguito il bilancio energe-
tico ed i bilanci su ciscun componente della biomassa: umidità,
volatili e char.
Umidità
Per quanto riguarda l’umidità si considera la sua variazio-







Dove con ρmoi si intende la frazione di biomassa umida e con
Sez la sezione del reattore.
Volatili
L’evoluzione della biomassa relativa alla frazione di volatili è







La densità del char è ritenuta costante. Pertanto l’equazione
di bilancio (3.40) su questo componente è necessaria per deter-




La velocità del solido è legata alle reazioni di combustione e
gassificazione, che come detto precedentemente, sono le uniche
responsabili della variazione del diametro delle particelle.
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Bilancio energetico
Il bilancio energetico del solido (equazione 3.41) considera la
variazione dell’entalpia dovuta al calore convettivo scambiato
con il gas e con la parete, il calore conduttivo e radiativo scambia-





















Rj(z)∆hj + qsg + qsw + qms(z) + qcond +G(z)
(3.41)
Con il pedice i si intendono i volatili, il char e l’umidità, men-
tre con il pedice j si fa riferimento alle reazioni Rc, Rg1, Rg2 e
Rg3. Con ∆hev si intende il calore latente di evaporazione del-
l’acqua, mentre le entalpie e i calori convettivi scambiati sono
riportati in equazione 3.42, dove si indica con T0 la temperatura
di riferimento assunta pari a 300 K, Tw la tempertura di parete e
D il diametro del reattore.
hi =cpi · (Tsol(z) − T0)




· (Tsol(z) − Tw)
(3.42)
Per quanto riguarda il calore trasferito alla fase gassosa per la
perdita di massa, si utilizza l’espressione in equazione 3.43, dove
con il pedice i si intendono i componenti gassosi CO, CO2, CH4,
H2, O2 e H2O, mentre con il pedice j si indicano le reazioni Rc,









cpgasi · (Tsol(z)− T0) (3.43)
3.6.2 Fase gassosa
La fase gassosa considera le reazioni omogenee ed eteroge-
nee, nonché la reazione di pirolisi che porta alla formazione dei
volatili, gli scambi termici con solido e parete. Per valutare la
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velocità del gas si utilizza l’espressione della continuità, riporta-
ta in equazione 3.45, in accordo con l’ipotesi 4; le concentrazioni
delle specie sono calcolate con le equazioni di conservazione tra
prodotto formato e prodotto consumato (equazione 3.44). L’a-
zoto è invece determinato come differenza tra la concentrazione
del sistema, secondo la legge dei gas ideali, e la concentrazione





















































Per il bilancio energetico del gas (equazione 3.47) si consi-
dera oltre all’entalpia dei componenti anche il calore convetti-





















Rj(z)∆hj + qgs + qgw + qmg




Il modello descritto è caratterizzato da sottomodelli che intera-
giscono tra loro nel tempo e nello spazio, generando un sistema
in grado di caratterizzare il dinamico e lo stazionario senza asse-
gnare un profilo di temperatura o composizione. La caratteristi-
ca fondamentale del processo di gassificazione è la sua comples-
sità e come tale non è possibile studiare i fenomeni che lo carat-
terizzano separatamente rispetto al sistema globale. Eliminare o
anche “aggirare” uno step del processo provoca una perdita di
informazioni che si ripercuotono sugli altri fenomeni, alterando
inevitabilmente il risultato finale. Pertanto è necessario consi-
derare la gassificazione in tutti i suoi fenomeni ricorrendo dove
necessario e come fatto a delle semplificazioni sui sottomodelli,
i quali a loro volta devono essere anch’essi funzione del sistema
in cui si trovano.
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4 S IMULAZ IONE
4.1 software
Il modello matematico proposto nel capitolo precedente è sta-
to simulato sul software gProms v 3.3.1, commercializzato dalla
Process System Enterprise (PSE). Il software è caratterizzato da
un’interfaccia User Friendly, riportata in figura 18 che permette
di trascrivere le equazioni su di un foglio elettronico proprio co-
me riportate precedentemente. Questo consente di manipolare
ogni parametro ed agire rapidamente su ciascuna espressione. Il
software è caratterizzato da tre sezioni principali, il “Model”, il
“Proces” ed il “Varyable Types“.
Sul primo è possibile assegnare i nomi alle variabili e alle co-
stanti, trascrivere le equazioni di interesse e assegnare le condi-
zioni al contorno necessarie per la risoluzione del problema, sul
secondo si assegnano i valori alle costanti, i valori al tempo ini-
ziale e nel punto iniziale alle variabili, si stabiliscono le opzioni
di risoluzione del software e si indica la durata delle simulazioni.
Sul terzo è possibile assegnare il limite inferiore e superiore alle
variabili, in modo tale che il solutore possa ricercare in questo
intervallo la risoluzione del problema.
La completa separazione tra equazioni e valori di simulazione
può essere considerata un punto di forza del solutore, che con-
sente una gestione molto semplice ed immediata del complesso
modello matematico.
4.2 metodo di risoluzione
Come detto precedentemente il sistema è schematizzato con
dei reattori PFR, i quali vengono rappresentati su un dominio
distribuito. Scelta la lunghezza totale di quest‘ultimo, si utilizza
un numero elevato di celle di una certa grandezza dz per descri-
vere il sistema globale, dopodiché il solutore risolve su ciascuna
cella le equazioni differenziali di massa ed energia valutando le
temperature, velocità e concentrazioni. Per la risoluzione finale
del problema si è reso necessario settare due impostazioni, una
sulla griglia di integrazione e una sul risolutore. Queste modi-
fiche sono dettate dai problemi di stiffness che sorgono durante
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Figura 18: Foglio di lavoro di gProms
le simulazioni: i tempi caratteristici delle reazioni hanno valori
molto diversi in base alle concentrazioni dei reagenti o delle co-
stanti cinetiche, pertanto il solutore deve ridurre o aumentare la
scala temporale in modo molto flessibile.
4.2.1 Impostazioni della griglia
In un sistema di risoluzione basato sul metodo delle differen-
ze finite, la scelta della griglia di integrazione ricopre un ruolo
piuttosto importante. Se la griglia non è sufficientemente fitta, le
variazioni di temperatura, o qualsiasi altra variabile, possono de-
terminare un gradiente molto grande che il solutore non riesce
a gestire, interrompendo la simulazione. In un modello come
quello proposto, in cui i problemi legati ai profili steep sono fre-
quenti, la scelta di una griglia adeguata può risolvere gli errori
di integrazione.
Nel modello preso in considerazione la lunghezza totale del reat-
tore è assunta pari ad un metro, con l’asse z di riferimento diret-
to dall’alto verso il basso, congruo con i flussi del solido e del
gas. L’immissione dell’aria avviene dopo 35 cm dalla testa e il
diametro del reattore, assunto costante, è pari a 1 m.
Il miscelamento dell’agente ossidante con la miscela gassosa pre-
sente all’interno del reattore, come detto, avviene utilizzando un
CSTR, descritto su un’unica cella, proprio nel punto di ingresso
dell’aria; la griglia restante invece individua i due PFR.
70
Nell’attività di simulazione si è impostato una griglia con tre
diverse scale di integrazione. Il PFR che precede l’ingresso del-
l’aria ha una scala di 4 mm; il CSTR è descritto sulla cella 0.35,
dopodiché la scala è pari ad 0.1 mm fino a 0.3555 m dalla te-
sta. Infine l’ultimo tratto è rappresentato da una scala di 2 mm.
Questa discretizzazione è legata al fatto che nel primo PFR “la-
vorano” solo la reazione di pirolisi e l’essiccamento, quindi non
si hanno sensibili variazioni. Subito dopo l’ingresso dell’aria
invece, tutte le reazioni di combustione e gassificazione si at-
tivano, si hanno bruschi cambiamenti nella zona a ridosso del
CSTR. Si è pertanto optato per una griglia molto fitta in questa
zona per permettere al risolutore di gestire al meglio i gradienti
di temperatura e concentrazione che si formano. Infine la scala
dell’ultimo tratto vuole essere un giusto compromesso tra una
simulazione troppo pesante per un eccessivo numero di punti e
una gestione ottimale delle variazioni che si registrano.
4.2.2 Impostazioni del solutore
Il software gProms, trattandosi di un pacchetto commerciale,
nasce con un solutore di default fissato dalla casa produttrice.
Come ammesso dalla stessa PSE, tale software presenta notevoli
problemi in presenza di discontinuità, è quindi lecito attender-
si nelle nostre simulazioni frequenti errori. Inoltre si è potuto
verificare come la versione 3.3.1 presenti degli algoritmi di ri-
soluzione migliori rispetti alla versione precedente, risolvendo
modelli che si interromepevano nella versione 3.2.0
Nel corso dell’attività di modellazione, una fase importante del
lavoro è stato dedicato al tuning dei parametri di risoluzione. Si
è potuto rilevare che le impostazioni di default non sono adatte
per il nostro problema poiché nel momento in cui i volatili si
formano e tutte le cinetiche si attivano il programma non riesce
a ridurre il tempo di integrazione e gestire i bruschi cambiamen-
ti, provocando sistematici crash. Pertanto sono state apportate
delle modifiche al solutore.
Il programma prevede per la risoluzione delle equazioni algebri-
che differenziali, due solutori per le equazioni lineari (MA28 e
MA48) e due solutori per le equazioni non lineari (BDNLSOL e
SPARSE). I solutori scelti risultano:
• InitialisationNLSolver: il sistema imposta di default la vo-
ce BDNLSOL. Tale indice è stato variato in SPARSE. Più
precisamente questa voce indica come vengono risolte ini-
zialmente le equazioni non lineari. Il sistema BDNLSOL
crea dei blocchi triangolari che poi vengono risolti, SPAR-
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SE invece non effettua la decomposizione in blocchi e uti-
lizza una implementazione del metodo di Newton per la
risoluzione delle equazioni.
• ReinitialisationNLSolver: in presenza di discontinuità il si-
stema re inizializza i calcoli utilizzando anche in questo
caso di default BDNLSOL. Di nuovo il parametro viene
modificato in SPARSE.
• LASolver: l’indice esprime con quale risolutore vengono
risolte le equazioni algebriche lineari. Questa voce è pre-
sente sia nel blocco di InitialisationNLSolver che in Reini-
tialisationNLSolver, sia nel sistema di equazioni differen-
ziali. L’indice è stato modificato da MA48 a MA28 nel
Reinitialisation e nel blocco di calcolo globale.
Per quanto riguarda i parametri di tuning invece sono state
modificate le voci:
• HigherOrderBiasFactor:impostato a 0.001, indica quanto
periodicamente deve determinare se cambiare l’ordine di
integrazione e se alzarlo.
• RelativeTolerance: probabilmente uno tra i parametri più
importanti che sono stati modificati, determina se il time
step utilizzato da risolutore è sufficientemente accurato.
Tale parametro è stato settato a 10−20.
Queste impostazioni permettono di risolvere il modello matema-
tico sviluppato e dimostrano anche una buona elasticità.
4.2.3 Scrittura delle equazioni
Il foglio di calcolo del programma consente di descrivere in
modo semplice la sequenza dei reattori definendo tre intervalli
sull’asse ed assegnando a ciascuno di essi le equazioni che carat-
terizzano il PFR o il CSTR.
La presenza del reattore di miscelamento al centro del dominio
risulta una forte discontinuità per il solutore in quanto su di
un’unica cella le equazioni hanno espressioni diverse. Pertanto
è consigliato semplificare le equazioni il più possibile ed elimi-
nare quelle variabili che hanno valore nullo. Più precisamente,
le reazioni di combustione e gassificazione possono avvenire so-
lo dopo l’ingresso dell’aria, pertanto nel primo PFR e sul CSTR
tali variabili vengono settate a zero. Oltre questo, in generale è
consigliato mantenere una forma il più possibile omogenea nella
scrittura delle equazioni tra il primo e secondo PFR.
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Relativamente alle derivate temporali e parziali sono state ap-
portate alcune modifiche:
• Modifica delle derivate parziali delle portate dei volatili e
dell’umidità lungo l‘asse, sia nelle equazioni di bilancio in
massa che in quelle termiche. Come detto precedentemen-
te la devolatilizzazione non è ritenuta responsabile della
variazione di diametro delle particelle e quindi della va-
riazione della velocità, quindi quest’ultima è posizionata
fuori dalla derivata parziale.
• Sviluppo della derivata temporale della concentrazione del
gas nelle equazioni di bilancio termico e nella continuità. E’
stato verificato che mantenere l’espressione della legge dei
gas ideali all’interno della derivata temporale provoca er-
rori di integrazione e arresto della simulazione. Per questo
motivo è stata sviluppata la derivata ed espressa come in
equazione 4.1 per il bilancio termico e come in equazione


































4.2.4 Scalare le variabili
L’aspetto peggiore del modello è quello di avere un numero
elevato di variabili con ordini di grandezza nettamente diversi.
Per esempio la velocità del solido è dell’ordine di 290·10−7m/s
contro i 10000W/m2 dell’irraggiamento.
Il risolutore soffre notevolmente questa differenza, ed in questo
caso è necessario settare i valori inferiori e superiori delle varia-
bili rispettivamente a 0 e ad un numero tendente all’infinito, per
cui la ricerca della soluzione in un intervallo così ampio diventa
molto dispendioso.
Le modifiche introdotte hanno permesso di escludere questo
problema, scalando tutte le variabili a valori minori di 1. Ov-
vero utilizzando opportuni coefficienti a moltiplicare o dividere
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si diminuisce l’ordine di grandezza del numero, senza modifi-
carne tuttavia il risultato finale. Un esempio risulta la densità
dei volatili, riportata in equazione 4.3 che è stata scalata in ali-
mentazione e poi rimoltiplicata nelle equazioni in cui compare
nel modello riportandola al valore corretto.
ρbio(0) = 0.001 · 391.95kg/m3
1000 · dρbio(z)
dt
+ 1000 ·Usol(z) · dρbio(z)
dz
= −Rp1(z)




· 1000 · ρbio(z)
(4.3)
Questo fornisce dei sensibili miglioramenti al risolutore che
riesce a gestire meglio la simulazione e risulta notevolmente più
rapido.
4.2.5 Impostazioni dei limiti delle variabili
La sezione “Variable Types” consente di impostare i valori li-
mite superiore ed inferiore e i valori di input di ciascuna va-
riabile. La scelta di valori corretti incide notevolmente sulle
simulazioni, sia sulla rapidità che sulla riuscita.
Lower Bound
La scelta di questi valori risulta uno dei punti chiave della si-
mulazione. Tutte le variabili, ad eccezione di CCO, Cidr, Cmoi,
Coxi, dsol, e qrad, hanno il valore limite inferiore settato a -1.
Questa scelta non comporta valori negativi in uscita di tali varia-
bili, ma consente semplicemente al solutore di cercare la soluzio-
ne in un intervallo più grande. Inoltre valori come -1·10−30 sono
sostanzialmente pari a zero, ma al risolutore risultano utili per
la convergenza del modello. Per le concentrazioni del monossi-
do di carbonio, dell’idrogeno e dell’acqua (CCO, Cidr e Cmoi) si
imposta -1·10−20 kmol/m3 come valore limite,dato che è neces-
sario per poter introdurre gli esponenti nel modello. Più precisa-
mente quando il risolutore cerca la soluzione, utilizza anche dei
valori negativi che elevati ad esponenti minori di uno, come nel
nostro caso, provoca l’arresto della simulazione; selezionando
un limite inferiore negativo ma piccolo è possibile aggiungere
lo stesso valore, diminuito di un ordine di grandezza e positivo
che consente di trasformare il numero negativo in numero posi-
tivo e superare l’ostacolo nella risoluzione. Ovvero, prendiamo
il caso della variabile CCO e Cidr nella reazione di shift dell’ac-
qua (eq.4.4): con il limite inferiore fissato a -1·10−20 e il termine
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1·10−19 sommato alla concentrazione è possibile trasformare un
















CCO2(Cidr + 1 · 10−19)0.5
] (4.4)
Questa trasformazione è ulteriormente giustificata dal fatto
che è possibile avere numeri negativi solo durante la ricerca del-
la soluzione e mai come valore di output della variabile (eccetto
numeri dell’ordine di -10−30 ) e perché il peso aggiunto diventa
significativo solo quando le concentrazioni delle specie sono mi-
nori di 10−20, il che non si verifica mai.
Per il diametro del solido (dsol)si imposta come valore limite
0.0021 m, per garantire che non scenda sotto valori negativi; il
calore radiativo per unità di superficie (qrad) invece è settato su
-1·10−200 W/(m2 · K), poiché può raggiungere valori molto pic-
coli.
Per quanto riguarda la concentrazione dell’ossigeno invece il lo-
wer bound è stato fissato pari a zero. Questo si è reso necessario
per aggiungere l’esponente sulla reazione di combustione del
monossido di carbonio (Rc3). Anche in questo caso si è aggiunto
un peso pari ad 1·10−30, come riportato in equazione 4.5, poi-
ché il risolutore, ricercando la soluzione, può porre Coxi pari
a zero che sotto radice quarta provoca l’errore e l’arresto della
simulazione.
Rc3 =







Il peso evita quindi tale errore, inoltre anche in questo caso
un numero così piccolo è giustificato dal fatto che anche quando
l’ossigeno raggiunge valori così bassi saranno comunque le altre
specie presenti nella reazione a dominare.
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4.2.6 Upper Bound
I valori limite superiori delle variabili sono stati tutti quanti
settati ad 1·10200, per aumentare come detto il campo di risolu-
zione.
4.2.7 Condizioni al contorno
Per consentire la risoluzione del modello, devono essere asse-
gnate delle condizioni al contorno. Queste sono legate al flusso
di calore radiante ed alla temperatura di parete. Per quanto ri-
guarda l’intensità della radiazione questa deve essere specificata










Per quanto riguarda la temperatura di parete questa è stata
assunta pari a 402°C.
4.2.8 Conduzione della simulazione
Dopo le modifiche apportate, è possibile condurre le simula-
zioni sul modello descritto, tuttavia devono essere comunque
seguite delle linee guida per evitare i crash. La simulazione è
strutturata in tre fasi: ignizione del letto e combustione del char,
alimentazione della frazione di biomassa che porta alla genera-
zione dei volatili ed infine l’alimentazione dell’umidità. Ognuna
di queste fasi sono caratterizzate da una interruzione della simu-
lazione e la modifica delle condizioni al contorno, provocando
una notevole discontinuità al risolutore. Per questo motivo è ne-
cessario che il reset sia condotto quando il calcolatore riesce a
trovare uno stato stazionario nella fase precedente.
L’altro aspetto importante riguarda l’alimentazione dei volatili
e dell’umidità. Quando questi vengono alimentati, è opportuno
prevedere una prima alimentazione intermedia, ovvero alimen-
tare non più della metà della quantità totale. Questo perché,
soprattutto per i volatili, quando si avvicinano al CSTR tutte le
reazioni si attivano e provocano drastiche variazioni al sistema.
Il risolutore deve quindi regolare il passo di integrazione per
gestire i tempi caratteristici delle varie equazioni e dopodiché
risolvere il problema. In questa fase si hanno forti rallentamenti
76
Tabella 17: Distribuzione dei macro prodotti e composizione [%wt])
Componente Frazione C H O
GAS 48 17.4 10.8 71.8
TAR 19 44.6 5.0 50.4
CHAR 33 100 0 0




della simulazione, che comunque vengono superati dopo alcuni
minuti.
4.3 parametri di simulazione
Per poter procedere alla simulazione è necessario fissare alcu-
ni parametri, tra cui la speciazione dei macro-prodotti e delle
specie gassose. Per quanto riguarda la distribuzione dei macro
prodotti, la composizione del tar e la speciazione del tar crac-
king (Rp2) si è fatto riferimento a [27], mentre la speciazione del
gas di pirolisi primaria è stata opportunamente corretta per con-
siderare l’alimentazione di pellets di legno. In tabella 17 e 18 si
riportano i valori assegnati.
Per quanto riguarda la densità di bulk dei tre costituenti della
biomassa, i cui valori sono riportati in tabella 19, si considera
ρbio come costituito solo dai volatili. Il diametro iniziale delle
particelle sferiche è stato assunto pari a 0.02 m, mentre i calori
specifici di gas e solido e i calori di reazione sono stati conside-
rati costanti lungo il reattore, i cui valori sono in tabella 20 e 21.
Per quanto riguarda invece i coefficienti di scambio gas pare-
te, solido gas e solido parete sono stati assunti anch’essi costan-
ti. Tali valori sono stati determinati attraverso delle correlazioni
empiriche e vengono riportati in tabella 22, nelle varie zone. Lo
stesso vale per il coefficiente di trasferimento di massa km, men-
tre il parametro α è stato assunto pari a 3 dopo una valutazione
dell’ordine di grandezza.
Infine sono stati assegnati i valori nel punto zero delle variabili
Usol,Ugas, TsoleTgas, calcolati in riferimento al caso sperimen-
tale di alimentazione del pellets di legno e riportati in tabella
23.
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Tabella 19: Densità di bulk dei costituenti in accordo con la densità di
bulk totale
Componente Densità di bulk [kg/m3]
Totale 665
ρmoi0=12% · Totale 80
ρchar0 = 33% · Totale 193.05
ρbio0=Totale-ρmoi0-ρchar0 391.95
Tabella 20: Calori specifici solido e gas
Fase solida J/(kg K) Fase gassosa J/(kmol K)
Umidità 4180 CO 33190
Volatili 3191 CO2 54180






Tabella 21: Calori di reazione
Fase solida J/kg Fase gassosa J/kg
m -2.3·106 Rp2 4.2·104
Rp1 -4.2·105 Rc1 17.5·106
Rc 2.5·107 Rc2 50.2·106
Rg1 -9.3·106 Rc3 10.1·106
Rg2 -9.3·106 Rc4 142.9·106
Rg3 -9.3·106 Rwg 1.5·106
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Tabella 22: Valori dei coefficienti
Coefficiente Unità asse z
0÷ 0.35 0.35|+ ÷ 0.53 0.53|+÷ h
hsg W/(m2K) 50 100 50
hsw W/(m2K) 30 30 30
hgw W/(m2K) 50 50 50
km W/(m2K) 0.0045 0.0045 0.0045
α 3 3 3
Tabella 23: Valori iniziali assegnate alle variabili
Variabile Velocità[m/s] Temperatura [K]
Solido 2.9·10−5 300
Aria 2.8·10−2 343
Gas PFR 1·10−4 300
4.4 sequenza di simulazione
Il modello nasce con l’obiettivo di voler rappresentare il gas-
sificatore del CRIBE, pertanto sia nelle espressioni che nella se-
quenza delle operazioni si cerca di riprodurre quello che avviene
realmente.
Nella simulazione il letto si assume inizialmente costituito da
solo char e la temperatura del solido e del gas pari alla tempe-
ratura ambiente (300 K), rispettando le stesse situazioni che si
hanno sull’impianto. Dopodiché si eseguono i seguenti step:
• Ignizione del letto fornendo calore per circa cento secondi
nella zona intermedia del reattore a ridosso dell’ingresso
dell’aria. Questa procedura segue quello che si fa sul gas-
sificatore, dove si fornisce il calore dagli ugelli con una
lancia.
• Arresto del calore di ignizione, settando la variabile a zero,
e condizionamento del letto fino allo stazionario.
• Quando il sistema è stabile si provvede all’alimentazione
dei volatili. Questa fase può avvenire in più step alimen-
tando delle porzioni intermedie prima dell’alimentazione
totale. Dopodiché è necessario attendere che il sistema
raggiunga lo stazionario;
• Alimenatzione dell’umidità. Anche in questo caso l’ali-
mentazione può essere effettuata in più step, dopodiché
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si attende che il sistema arrivi arrivi allo stazionario per
arrestare la simulazione.
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5 R ISULTAT I
La simulazione condotta permette di determinare la distribu-
zione (Fig.19a e Fig.19b) e i flussi (Fig.19c) delle specie gassose, i
profili di temperatura del solido e del gas (Fig.20) e i flussi termi-
ci (Fig.21a), la distribuzione delle velocità di reazione (Fig.21a,b
e 22a), le velocità del solido e del gas (Fig.22b) e le composizioni
del gas di sintesi. Dall’analisi dei risultati si possono individua-
re cinque zone caratteristiche lungo il reattore.
Nella prima zona, l’intervallo compreso tra 0 e 0.26m, si osser-
va che la temperatura del solido e del gas resta pari a quella in
ingresso (300 K) con un lieve essiccamento della biomassa.
Il secondo tratto compreso tra 0.26 e 0.35m dalla testa del reat-
tore è caratterizzato da un sensibile aumento delle temperatura
del gas e del solido, legato al trasferimento di calore per con-
duzione ed irraggiamento. Il solido ed il gas passano da 30 a
circa 880°C, determinando l’attivazione della reazione di piroli-
si, con la formazione dei volatili e l’essiccamento completo della
biomassa. Si può osservare infatti come la composizione del gas
vari e con esso i flussi delle singole specie e la velocità del gas.
Il terzo tratto, compreso tra 0.35 e 0.4 m, rappresenta la zona di
immissione dell’aria e la successiva zona di combustione. Si può
affermare che questa zona sia la più importante del gassificatore:
le temperature del solido e del gas subiscono una forte variazio-
ne, le reazioni di combustione e gassificazione si attivano. Il
solido passa da 880°C a 1000°C, i combustibili gassosi vengono
bruciati per l’elevata concentrazione di ossigeno, provocando un
brusco innalzamento della temperatura del gas che arriva a dei
picchi di circa 1300°C, permettendo l’attivazione del tar cracking
con formazione di ulteriori volatili. L’ossigeno viene totalmente
consumato in questa zona per le reazioni di ossidazione, dopodi-
ché le concentrazioni dei combustibili gassosi tendono a cresce-
re. Possiamo pertanto identificare questa sezione come la zona
di combustione del gassificatore.
Per quanto riguarda i flussi termici si osserva come l’irraggia-
mento contribisca in modo più marcato al preriscaldamento del
solido in ingresso, il termine convettivo e conduttivo invece inter-
vengono nella terza zona. Si può dire che nel tratto precedente




(c) Flussi specie gassose.
Figura 19: Risultati delle simulazioni82
(a) Tgas e Tsol.
(b) Profilo nel tempo e nello spazio della temperatura del gas.
(c) Profilo nel tempo e nello spazio della temperatura del gas.
Figura 20: Risultati delle simulazioni
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(a) Flussi termici radiativo, conduttivo e convettiv.
(b) Sequenza reazioni essiccamento pirolisi combustione del char.
(c) Profili reazioni combustione.
Figura 21: Risultati delle simulazioni84
(a) Profili reazioni gassificazione e shift dell’acqua.
(b) Profili Ugas, Usol, Robio e Romoi.
Figura 22: Risultati delle simulazioni
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gas che alza la temperatura del solido.
Il quarto tratto può essere identificato come la zona di riduzione,
compresa tra i 400 e i 600 mm dalla testa del reattore: si caratte-
rizza per la mancanza di ossigeno e per le temperature piuttosto
elevate (da 1000 a 550° C), andando a definire una zona di ri-
duzione e gassificazione. Si osserva come le concentrazioni di
acqua e anidride carbonica diminuiscono a causa delle reazioni
di gassificazione (Rg1 e Rg2) formando idrogeno e monossido di
carbonio.
Infine dopo 600 mm dalla testa tutti i processi sono completa-
ti, il gas raggiunge una composizione stabile e la temperatura
si riduce lentamente a causa della dispersione termica a circa
400°C.
5.1 validazione del modello
I risultati delle simulazioni sul gassificatore, utilizzando come
specifiche le proprietà del pellet di legno, sono state compara-
te con i risultati delle prove sperimentali condotte sull’impian-
to pilota del CRIBE. La validazione del modello si basa su tre
parametri:
• Temperature massime del solido e posizione del picco;
• Composizione finale del gas di sintesi;
• Produzione specifica di gas.
In figura 23 sono riportati i profili di temperatura del solido e del
gas della simulazione e gli andamenti della temperatura misura-
ta all’interno del gassificatore con la termocoppia portatile. Si
osserva come i risultati ottenuti siano paragonabili alle misura-
zioni effettuate, tuttavia si deve evidenziare che una più corretta
validazione delle temperature sarebbe possibile rilevando il pro-
filo termico all’interno del gassificatore utilizzando un sistema
di misurazione più accurato. Per quanto riguarda la composi-
zione e la produzione specifica, riportati in tabella 24 , si può
osservare anche in questo caso una buona corrispondenza dei
risultati. In generale tutte le composizioni sono leggermente in-
feriori rispetto a quelle sperimentali, ripercuotendosi sulla con-
centrazione dell’azoto che risulta più alta. Anche la produzione
specifica risulta leggermente più alta, ma questo può essere asso-
ciato al parametro di tuning α, che non limita sufficientemente le
reazioni di combustione del char e gassificazione. Operando an-
che con lo stesso parametro operativo ER e le stesse condizioni
in alimentazione, si può quindi affermare che i risultati ottenuti
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Figura 23: Profili temperature solido e gas rispetto ai valori
sperimentali
Tabella 24: Confronto prove sperimentali e simulazioni
Dati ER CO CO2 H2 CH4 TAR N2 Tmaxsol PS
Sper 0.29 21.5 12.1 17.0 2.8 - 46.7 1100 2.2
Simul 0.29 20.29 11.75 16.63 1.94 0 49.39 1019 2.5
sono paragonabili con quelli sperimentali, pertanto i bilanci in
massa ed energetici risultano corretti. Le differenze riscontrate
tra le prove sperimentali e le prove condotte sul software sono
pertanto imputabili alla speciazione del gas e dei macro prodotti
a cui sono associati tutti i fenomeni coinvolti nel gassificatore.
5.2 tuning dei parametri di simulazione
La scelta dei valori assegnati ai termini α, Tw e Mix è dettata
dall’effetto che hanno questi parametri sul risultato finale della
simulazione. Per ciascuno di essi sono state condotte delle prove
ed analizzati i risultati. Per chiarezza le composizioni delle spe-
cie gasssose CO, CO2, H2, CH4, O2 e TAR sono espresse su base
secca, mentre l’acqua è espressa come concentrazione totale.
5.2.1 Temperatura di parete
La temperatura di parete è stata presa in considerazione per
valutare l’effetto della camicia presente nella parte bassa del gas-
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Tabella 25: Specifiche assegnate per prove su Tw
α Mix [s] Tq[°C] ER Usol [m/s] q[m/s]
3 3·10−5 70 0.29 290·10−7 28·10−3
Tabella 26: Composizione syngas, conversione e PS al variare di Tw
Tw2 YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X [%]
27°C 17.27 13.34 15.75 1.93 51.72 17.36 2.38 80.8
267°C 18.96 12.45 16.23 1.94 50.43 16.33 2.44 83.5
402°C 20.29 11.75 16.63 1.94 49.39 15.46 2.50 85.7
sificatore del CRIBE. Il calore posseduto dal gas in uscita può
essere recuperato per mantenere caldo il letto di riduzione e fa-
vorire maggiormente le reazioni di gassificazione anche nelle zo-
ne più lontane dal fronte di combustione. Le prove sono state
condotte assumendo una temperatura di parete pari a 27, 267
e 402°C, mentre le altre specifiche del sistema sono riportate in
tabella 25.
I risultati mostrano (Fig. 24), come previsto, che la tempera-
tura di parete gioca un ruolo importante nella parte terminale
del reattore, consentendo al solido ed al gas di rimanere a tem-
perature più alte tanto più la superficie interna è calda. Questo
di conseguenza influenza le composizioni, conversioni e produ-
zione specifica (tabella 26). Una temperatura più alta favorisce,
come detto, le reazioni di gassificazione pertanto le composizio-
ni di monossido di carbonio ed idrogeno aumentano a discapito
dell’acqua e della CO2. Allo stesso tempo le temperature più
alte fanno lavorare maggiormente la reazione di combustione
del char con conseguente maggiore conversione e produzione di
gas.
Come valore di riferimento si è deciso di utilizzare la tempera-
tura di 402°C poichè questa sembra rispettare maggiormente i
risultati sperimentali. Come sviluppo del modello si potrebbe
pensare di verificare questa temperatura includendola come va-
riabile, oppure a posteriori utilizzando il profilo termico della
simulazione per determinare la temperatura di parete.
5.2.2 Funzione peso α
Il termine α influisce sulla reazione di combustione del char




Figura 24: Profili temperatura al variare di Tw
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Tabella 27: Specifiche assegnate per prove su α
Tw [°C] Mix [s] Tq[°C] ER Usol [m/s] q[m/s]
27 3·10−5 70 0.29 290·10−7 28·10−3
Tabella 28: Composizione syngas, conversione e PS al variare di α
α YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
2 18.74 12.56 16.31 1.89 50.51 16.38 2.44 83.2
3 17.27 13.34 15.75 1.93 51.72 17.37 2.38 80.8
4 16.03 14.00 15.27 1.96 52.75 18.21 2.34 83.2
il valore di questo termine tende a limitare le reazioni e quindi
la conversione del char. Con questa formulazione si assume che
la reattività del solido diminuisca man mano che la conversione
aumenta, legato alla riduzione del numero dei siti attivi. Le
prove sono state condotte variando α da 2 a 4 assegnando le
specifiche riportate in tabella 27.
Come si osserva in Figura 25 le temperature del solido e del
gas non risentono di questa variazione, discorso opposto invece
per le composizioni, conversione e produzione specifica, ripor-
tate in tabella 28. Si verifica che al crescere di α la produzio-
ne specifica di gas è minore e lo stesso vale per la conversione,
poiché le reazioni in cui compare il termine risultano più limita-
te. Di conseguenza anche il diametro del solido resta maggiore
in uscita (Fig.26). Per quanto riguarda le composizioni, la con-
centrazione di monossido diminuisce, mentre quella di anidride
carbonica aumenta leggermente. Questo è legato al fatto che
l’ossigeno viene consumato prevalentemente dalle reazioni in fa-
se omogenea ossidando il monossido, quest’ultimo a sua volta è
ottenuto maggiormente come prodotto della devolatilizzazione
poiché le gassificazioni sono limitate.
La scelta del valore del parametro α è legato prevalentemente
alla conversione e alla produzione di gas.
5.2.3 Termine di miscelamento Mix
Le prove condotte su questo parametro servono per valutare
l’influenza sul sistema del tempo di miscelamento dell’agente os-
sidante con le specie gassose. I valori utilizzati risultano 1·10−5,





Figura 25: Profili temperatura al variare di α
Tabella 29: Specifiche assegnate per prove su Mix
Tw [°C] α Tq[°C] ER Usol [m/s] q[m/s]
27 3 70 0.29 290·10−7 28·10−3
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Figura 26: Profilo diametro del solido al variare di α
Tabella 30: Composizione syngas, conversione e PS al variare di Mix
Mix YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
1·10−5 19.02 11.94 15.37 1.54 52.13 18.30 2.36 80.6
3·10−5 17.27 13.34 15.75 1.93 51.72 17.37 2.38 80.8
9·10−5 15.45 14.83 16.33 2.29 51.10 16.18 2.41 81.2
I risultati delle prove condotte, riportate in Figura 27 ed in
tabella 30, evidenziano come il termine influenzi significativa-
mente le temperature di picco del gas e del solido. Tanto più è
alto il tempo di miscelamento, più basse risultano le temperatu-
re. Questo è giustificabile poiché le reazioni di combustione (Fig.
28) sono più lente e di conseguenza minore è il calore sviluppato
dalle reazioni.
Allo stesso tempo le conversioni risentono delle temperature
che si abbassano, le reazioni di gassificazione lavorano meno e
il monossido diminuisce. Anche la reazione di shift dell’acqua
è spostata verso la CO2 e H2 le quali aumentano a discapito di
acqua e altro CO. Il metano aumenta leggermente al crescere di
Mix poiché, anche in questo caso la reazione di combustione ne
brucia di meno. L’aumento di conversione e produzione specifi-
ca è invece inputabile all’ossigeno che si esaurisce più lentamen-





Figura 27: Profili temperatura al variare di Mix
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(a) Combustione del char.
(b) Combustione del monossido di carbonio.
Figura 28: Variazione delle reazioni di combustione
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Figura 29: Profilo Coxi
Il valore scelto nel modello di riferimento è pari a 3·10−5, poi-
chè considerando sia i profili di temperatura che composizione,
fornisce i risultati più attendibili.
5.3 analisi di sensitività
I termini cinetici e i coefficienti di scambio utilizzati nel mo-
dello vengono ripresi da letteratura, pertanto risulta interessante
valutare l’effetto che hanno ciascuno di essi sul sistema globale.
Allo stesso tempo si confrontano più più espressioni per valuta-
re le variazioni che ne conseguono in base al riferimento scelto.
Anche in questo caso le composizioni delle specie gasssose CO,
CO2, H2, CH4, O2 e TAR sono espresse su base secca, mentre
l’acqua è espressa come concentrazione totale.
5.3.1 Effetto della cinetica di reazione della pirolisi
Lo studio condotto confronta quattro cinetiche di devolatiliz-
zazione proposte da letteratura e citate precedentemente. La
prima [19], è caratterizzata da una cinetica rapida, la seconda
[18] ha una cinetica mediamente lenta, infine la terza [17] e la
quarta [15] sono cinetiche molto lente. In questo caso si utilizza
i valori di input riportati in tabella 31.
Relativamente ai profili termici del solido e del gas non si os-
servano variazioni al variare delle cinetiche (Fig. 30): questo è
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Tabella 31: Specifiche assegnate per prove al variare della cinetica di
pirolisi
Tw [°C] α Mix [s] ER Usol [m/s] q [m/s]
27 3 3·10−5 0.29 290·10−7 28·10−3
(a) Tgas.
(b) Tsol.




Figura 31: Profili reazione pirolisi e densità biomassa
legato al fatto che indipendentemente dalle cinetiche le reazioni
di pirolisi si esauriscono tutte prima dell’ingresso dell’aria (Fig.
31a e b), pertanto i volatili arrivano comunque già pronti per
reagire nella zona di combustione. Dai fronti delle reazioni si
verifica come la cinetica di Thurner, Pyle e Font avvengano nella
stessa posizione lungo l’asse e come sia più forte la prima.
Relativamente alle composizioni invece, se pur minime si può ve-
rificare i risultati da letteratura [24] che affermano che al crescere
della cinetica la composizione di CO e H2 si riduce.
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Tabella 32: Composizione syngas, conversione e PS al variare di Rp1
Rp1 YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
Thurner [24] 16.86 13.54 15.68 1.89 52.03 17.62 2.37 80.1
Pyle [18] 16.94 13.49 15.69 1.89 51.96 17.57 2.37 80.3
Fonts [24] 16.96 13.48 15.69 1.89 51.94 17.55 2.37 80.3
Roberts [15] 17.27 13.33 15.74 1.92 51.71 17.36 2.38 80.8
Tabella 33: Specifiche assegnate per le prove di Rwg, hgw, hsw, hsg,
km
Tw [°C] α Mix [s] ER Usol [m/s] q [m/s]
402 3 3·10−5 0.29 290·10−7 28·10−3
5.3.2 Effetto della cinetica di shift dell’acqua
Come descritto precedentemente il modello riporta una rea-
zione di shift dell’acqua con una cinetica diretta ed una cinetica
inversa, tuttavia in letteratura è possibile individuare delle appli-
cazioni [27] [13] che prevedono una costante di equilibrio. Per
verificare l’influenza di quest’ultima sono state condotte delle
prove, con le specifiche in tabella 33. Si utilizzano in particolare
due energie di attivazione diverse per la costante di equilibrio
riportate una da C. Di Blasi [14] pari a 65.8 kJ/mol e una da Ti-
naut [13] e pari a 32.9 kJ/mol.
L’aspetto interessante di questa prova è legato alle composizio-
ni del gas di sintesi riportate in tabella 34. Si nota una drastica
riduzione della concentrazione di CO a discapito della concen-
trazione di CO2 e H2. Questo andamento è legato alla costante
di equilibrio che risulta alta a basse temperature spostando la
reazione di shift dell’acqua verso anidride carbonica e idroge-
no. Una energia di attivazione più bassa come quella propo-
sta da Tinaut riesce già a convertire meno CO, ma tuttavia le
composizioni non risultano accettabili.
5.3.3 Effetto del coefficiente di scambio convettivo gas parete
Il modello utilizza dei coefficienti di scambio costanti, deter-
minati a priori con delle correlazioni empiriche. L’obiettivo è
quindi quello di variare tali parametri in un range significativo
al fine di valutare gli scostamenti percentuali delle variabili più
importanti. Per queste prove il coefficiente convettivo di scam-
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Tabella 34: Composizione syngas, conversione e PS al variare della
cinetica di shift dell’acqua
Rwg YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
Di Blasi[14] 6.98 21.50 25.80 1.73 43.97 5.01 2.80 85.6
Tinaut [13] 10.50 18.92 23.34 1.81 45.40 8.01 2.71 85.7
Bust. [32] 20.29 11.74 16.63 1.94 49.38 15.45 2.49 85.7
Tabella 35: Variazioni percentuali dei componenti e delle temperature
massime al variare di hsg







[%] [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%]
5 +19.6 -17 +2 +21 -5.5 -15.3 +9 -2
30 +7.8 -6.8 +1.5 +5.1 -2.3 -6 +5 -5
bio gas parete (hgw) è stato assunto pari a 5, 30 e 50 W/(m2K)
assegnando le specifiche riportate in tabella 33.
I risultati evidenziano come al crescere del coefficiente di scam-
bio la temperatura del gas diminuisce, portandosi “dietro” an-
che quella del solido (Fig. 32). In tabella 35 si riportano le tem-
perature massime raggiunte dal solido e dal gas e gli scostamenti
percentuali che si hanno rispetto al caso base. Le composizioni
di conseguenza tendono ad arricchirsi in CO ed H2 al diminuire
del coefficiente di scambio, poiché le reazioni di gassificazione
lavorano maggiormente.
5.3.4 Effetto del coefficiente di scambio convettivo solido pa-rete
Anche relativamente al coefficiente di scambio solido parete
sono state condotte delle prove per valutare l’influenza del pa-
rametro sulle temperature e composizioni. I valori considerati
sono 10, 30 e 50 W/(m2K), assegnando i parametri di input ri-
portati in tabella 33.
Anche in questo caso al crescere del coefficiente le temperatu-
re diminuiscono (Fig. 33), non tanto come valore di massimo, ma
come profilo nel letto di riduzione, confermato dagli scostamenti
riportati in tabella36. Le composizioni di conseguenza tendono
a modificarsi, arricchendosi in CO2 al crescere del coefficiente di




Figura 32: Profili temperatura al variare del coeff. di scambio gas
parete
Tabella 36: Variazioni percentuali dei componenti e delle temperature
massime al variare di hsw







[%] [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%]
10 +12 -11 +2 +9.9 -3.5 -9.6 +3.9 +2.2




Figura 33: Profili temperatura al variare del coeff. di scambio solido
parete
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Tabella 37: Variazioni percentuali dei componenti e delle temperature
massime al variare di hsg







[%] [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%]
25-220-150 -0.3 +0.3 +0.2 +0.5 -0.1 -0.7 +2 -7
5.3.5 Effetto del coefficiente di scambio convettivo solido gas
Riguardo a questo parametro, come detto precedentemente,
si assegnano tre valori diversi lungo il letto per considerare lo
scambio termico ridotto nelle zone non reattive. Nel caso di ri-
ferimento il coefficiente di scambio solido gas è stato assunto
pari a 50-100-50 W/(m2 K), calcolato con le correlazioni da let-
teratura [14] imponendo un profilo termico. A posteriori è stato
ricalcolato con il profilo termico e le proprietà finali della simu-
lazione di riferimento e reintrodotto nel modello per valutare
l’effetto. I valori assegnati risultano rispettivamente pari a 25-
220-150 W/(m2 K), con le specifiche assegnate in tabella 33.
I risultati evidenziano come i profili termici (Fig. 34) sono
pressoché identici, con una lieve differenza sulla temperatura di
picco del gas e sulle composizioni, riportate in tabella 37.
5.3.6 Effetto del trasferimento di massa
Il coefficiente di trasferimento di massa è stato assunto inizial-
mente pari a 0.0045 m/s per considerare la resistenza al trasferi-
mento attraverso il film gassoso attorno alla particella. Successi-
vamente, utilizzando le correlazioni proposte da letteratura [14],
si è provveduto a ricalcolare tale parametro e fornirlo come in-
put alla nuova simulazione. Si è utilizzato un valore pari a 0.045
m/s e le specifiche iniziali riportate in tabella 33.
Si osserva che con un trasferimento più elevato le temperature
del solido e del gas diminuiscono (Fig. 35), tuttavia la composi-
zione del gas migliora come riportato in tabella 38. Ad una dif-
fusione migliore corrisponde un maggiore consumo del solido,
pertanto l’ossigeno reagisce più velocemente con il char piutto-
sto che con i componenti gassosi, quindi le temperature del gas
diminuiscono portandosi dietro quelle del solido. Questo si può
vedere anche in Figura 36, la reazione Rc aumenta notevolemn-
te consumando prima l’ossigeno. Allo stesso tempo anche le









Figura 35: Profili temperatura al variare del coeff. di trasferimento di
massa km
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Tabella 38: Variazioni percentuali dei componenti e delle temperature
massime al variare di kk







[%] [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%]
0.045 +15.7 -9.3 +15.9 +19.2 -10.3 -36.5 -3 -6
Figura 36: Profili concentrazione ossigeno e reazione combustione del
char
per questo la concentrazione di idrogeno e metano aumentano
a discapito di acqua e anidride carbonica. La conversione e la
produzione specifica aumentano perché come detto, l’ossigeno
reagisce maggiormente con il char.
5.4 analisi parametrica
Per valutare l’effetto di alcuni parametri sul modello sono sta-
te condotte delle prove parametriche. Si è variato il rapporto ER,
sia con la temperatura di parete di 27°C che di 402°C, la tempe-
ratura dell’aria in ingresso, la composizione dell’aria alimentata
e l’effetto miscela acqua vapore come agente ossidante. Anche
in questo caso i risultati riportati fanno riferimento per le spe-
cie gassose CO, CO2, H2, CH4, O2 e TAR alla biomassa secca,
mentre l’acqua è espressa come concentrazione sulla biomassa
totale.
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Tabella 39: Specifiche assegnate per prove al variare di ER
Tw [°C] α Mix Tq[°C] Usol [m/s]
402 3 3·10−5 70 290·10−7
Tabella 40: Composizione syngas, conversione e PS al variare di ER
Mix YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
0.14 15.27 16.42 22.10 4.06 42.09 23.65 1.54 66.0
0.20 19.31 13.34 20.46 2.89 43.98 18.48 1.97 75.6
0.29 20.29 11.74 16.63 1.94 49.38 15.45 2.49 85.7
0.40 17.33 12.53 11.39 1.58 57.14 14.68 3.04 93.4
0.50 13.18 14.33 8.08 1.26 63.13 14.83 3.43 95.9
5.4.1 Effetto del rapporto ER
L’analisi del parametro ER risulta una delle più interessanti:
variando tale rapporto è possibile osservare come si comporta
il reattore aumentando o diminuendo la portata di aria alimen-
tata. In realtà il gassificatore che cerchiamo di rappresentare si
autoregola la portata di aria in base alla permeabilità del letto,
pertanto non possiamo intervenire direttamente per fissare il rap-
porto ER. Tuttavia valutare l’effetto di questo rapporto permette
di spiegare a posteriori i risultati che si hanno sperimentalmente,
pertanto l’analisi viene condotta nell’intervallo 0.14 e 0.5, lascian-
do come specifiche di input quelle in tabella 39. Da evidenziare
che questa prima prova al variare di ER è stata condotta con la
temperatura di parete pari a 402°C.
L’effetto di questo parametro è molto evidente in Figura 37
ed in tabella 40: al crescere della portata di aria, e quindi del-
l’ER, le temperature del solido e del gas variano sensibilmente.
Tuttavia non tanto nella temperatura massima, ma come profilo
nelle zone più distanti dall’ingresso di aria. Questo andamento
è da associarsi alla maggior concentrazione di ossigeno che ten-
de ad esaurirsi più lentamente (Fig. 39) e data la sua maggiore
disponibilità le reazioni di combustione forniscono più calore al
sistema.
Riguardo alle composizioni si può osservare bene gli anda-
menti in Figura 38: all’aumentare di ER la concentrazione di
azoto cresce perché se ne immette nel sistema una quantità su-
periore; il metano resta pressoché costante, mentre l’idrogeno
subisce una decisa riduzione. Questo è legato al fatto che inizial-




Figura 37: Profili temperatura al variare di ER, Tw=402°C
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Figura 38: Profili delle concentrazioni
Figura 39: Profili della concentrazione di ossigeno
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Tabella 41: Specifiche assegnate per prove al variare di ER
Tw [°C] α Mix Tq[°C] Usol [m/s]
27 3 3·10−5 70 290·10−7
Tabella 42: Composizione syngas, conversione e PS al variare di ER
ER YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
0.14 9.39 19.20 19.73 3.94 47.32 26.99 1.37 61.3
0.20 15.90 15.19 19.36 3.02 46.51 20.81 1.86 71.3
0.29 17.27 13.33 15.74 1.92 51.71 17.36 2.38 80.8
0.30 17.13 13.26 15.02 1.81 52.77 17.04 2.46 82.2
0.40 14.91 13.77 10.91 1.41 58.98 16.00 2.95 88.7
0.50 11.69 15.14 8.14 1.16 63.85 15.99 3.40 92.5
geno e la shift dell’acqua che va verso il CO tende a consumare
l’H2. Dopo 0.29 la riduzione è associata alla reazione di com-
bustione che lavora sempre di più al crescere delle temperature.
Per quanto riguarda la CO2 questa inizialmente decresce, per
poi risalire per l’aumento delle reazioni di combustione. Infine
il monossido di carbonio nell’intervallo 0.14-0.29 la sua composi-
zione aumenta poiché le gassificazioni si attivano, tuttavia sopra
questo intervallo si ha una rapida riduzione associata, anche in
questo caso, ad una maggiore combustione e formazione di ani-
dride carbonica.
Una seconda prova è stata condotta variando ER sempre nello
stesso intervallo, ma con la temperatura di parete pari a 27°C.
Anche per questa simulazione si riporta i profili delle tempera-
ture e delle composizioni (Fig. 40 e tabella 42). Le specifiche
di alimentazione in questo caso sono quindi quelle riportate in
tabella 41.
.
Anche per questa prova gli andamenti delle variabili sono le-
gate alle stesse motivazioni del caso con temperatura di parete
pari a 402°C, tuttavia rispetto a quest’ultima si osserva una netta
differenza tra la temperatura del solido e del gas in uscita, e gli
andamenti delle concentrazioni. La netta differenza si ha tra la
concentrazione del monossido che è sempre più bassa contro la
concentrazione della CO2 che è sempre più alta (Fig.41). Questo
è legato al fatto che le maggiori temperature, che caratterizzano
le prove con Tw=402°C, consentono una maggiore ossidazione




Figura 40: Profili temperatura al variare di ER, Tw=27°C
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Figura 41: Profili delle concentrazioni
Tabella 43: Specifiche assegnate per prove al variare di Tq
Tw [°C] α Mix [s] ER Usol [m/s] q[m/s]
402 3 3·10−5 0.29 290·10−7 28·10−3
5.4.2 Effetto della temperatura dell’aria in ingresso
Per valutare l’effetto della temperatura dell’aria alimentata so-
no state condotte delle prove variando tale variabile tra 343°C e
800°C con le specifiche riportate in tabella 43.
I risultati delle prove, riportate in Figura 42 ed in tabella 44,
evidenziano che gli andamenti delle temperature restano presso-
ché costanti. Questo è dovuto al fatto che la quantità di calore
apportato dalla corrente di aria rispetto alle reazioni di combu-
stione è trascurabile. Infatti il calore immesso nel sistema risulta
per le temperature di 400, 500, 550 e 800°C rispettivamente di
circa 3000, 3500, 4000 e 5500 J/s contro un calore fornito dalle
reazioni di combustione del monossido e del char, che risultano
le principali, di circa 230 e 322 kJ/s. 1 Anche le composizioni di
conseguenza variano in modo lieve ad eccezione del test con tem-
peratura Tq=800°C, poiché questa provoca un minimo aumento
delle temperature che consente una conversione superiore.
1 Si è considerato per questi valori una velocità di reazione di 0.001 kmol/(m3
s) per la reazione di combustione del char e 0.0014 kmol/(m3 s) per la rea-





Figura 42: Profili temperatura al variare di Tq
Tabella 44: Composizione syngas, conversione e PS al variare di Tq
Tq YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
450 20.54 11.65 16.64 1.99 49.15 15.27 2.50 86.0
343 20.29 11.74 16.63 1.94 49.38 15.45 2.49 85.7
500 20.65 11.61 16.64 2.02 49.05 15.19 2.51 86.4
550 20.76 11.57 16.64 2.05 48.96 15.11 2.51 86.6
800 21.26 11.41 16.56 2.21 48.54 14.77 2.53 87.7
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Tabella 45: Specifiche assegnate per prove al variare della concentra-
zione di ossigeno
Tw [°C] α Mix [s] ER Usol [m/s] q [m/s]
27 3 3·10−5 0.29 290·10−7 28·10−3
Tabella 46: Composizione syngas, conversione e PS al variare quantità
di ossigeno alimentata
Yoxi YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
0.21 17.27 13.33 15.74 1.92 51.71 17.36 2.38 80.8
0.25 19.39 14.53 15.08 1.88 49.10 17.89 2.38 86.1
0.27 20.04 15.39 14.56 1.91 48.08 18.36 2.37 88.2
0.30 20.56 16.99 13.71 1.95 46.76 19.26 2.34 90.8
5.4.3 Effetto della composizione dell’aria in ingresso
Una prova interessante è quella di variare il contenuto di ossi-
geno in ingresso al reattore. La frazione in aria è stata variata da
0.21 a 0.3, lasciando le specifiche di input quelle in tabella 45.
Tale parametro influisce, come possiamo vedere in figura 43
ed in tabella 46, sui profili delle temperature, le quali riman-
gono più alte per più tempo. Il motivo è legato alla maggiore
quantità di ossigeno immesso nel sistema, al crescere della fra-
zione alimentata, che consente alle reazioni di combustione di
fornire più calore. Questo si può osservare in Figura 44: la rea-
zione di combustione del char risulta più forte e più prolungata
lungo l’asse. Riguardo alle composizioni si osserva un maggior
contenuto dei composti CO e CO2 al crescere di Yoxi: maggior
quantità di anidride carbonica prodotta dalle combustioni, e più
monossido prodotto dalle reazioni di gassificazione che lavora-
no per più tempo.
Su questa prova è stata posta notevole attenzione poichè risulta
oggetto di studio futuro del gassificatore del cribe. Al crecere
della quantità di ossigeno in alimentazione, come visto, aumen-
tano le conversioni del char e allo stesso tempo si hanno migliori





Figura 43: Profili temperatura al variare della concentrazione di
ossigeno
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Figura 44: Profili delle concentrazioni
Tabella 47: Specifiche assegnate per prove al variare della specie
ossidante
Tw [°C] α Mix [s] Usol [m/s] q[m/s]
402 3 3·10−5 290·10−7 28·10−3
5.4.4 Effetto dell’agente ossidante
Le prove condotte con le specifiche assegnate in tabella 47 so-
no necessarie per valutare l’effetto di una specie ossidante diver-
sa dall’aria. Si è alimentato una corrente di ossigeno e vapor
d’acqua, rispettivamente di 20%-80% e 30%-70%. Questo studio
La maggior quantità di ossigeno immesso nel sistema innal-
za le temperature del solido e del gas, Figura 45, favorendo le
reazioni di combustione, allo stesso tempo le composizioni del
syngas subiscono una forte variazione. La quantità di idrogeno
cresce notevolmente al crescere del contenuto di acqua in alimen-
tazione, legata alla gassificazione di quest’ultima; la CO2 invece
aumenta al crescere dell’ossigeno, poiché le temperature si alza-
no e la combustione del char e monossido sono favorite. Anche
la quantità di metano aumenta legata alla gassificazione dell’i-
drogeno che è presente in grande quantità. Per quanto riguarda
la conversione, questa aumenta per la maggior conversione del
char, tuttavia la produzione specifica è più bassa rispetto al caso




Figura 45: Profili temperatura al variare dell’agente ossidante
viene considerata in questo parametro.
5.4.5 Effetto del contenuto di acqua nella biomassa alimentata
Un altro indice di studio interessante risulta in contenuto di
umidità nella materia prima. Generalmente i gassificatore sono
progettati per operare con valori limitati di acqua nella biomas-
sa, pertanto questo studio ha l’obiettivo di individuare un valore
critico di questa variabile. Le prove sono state condotte con le
specifiche in tabella 49 e con un contenuto di umidità pari al 12,
20, 30 e 50%.
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Tabella 48: Composizione syngas, conversione e PS al variare della
miscela ossidante
O2/H2O YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
20-80 32.47 24.45 39.53 3.49 0.00 48.40 1.57 92.8
30-70 30.54 33.62 31.39 4.39 0.00 49.33 1.49 97.8
Air 20.29 11.75 16.63 1.94 49.39 15.46 2.49 85.7
Tabella 49: Specifiche assegnate per prove al variare dell’umidità nella
biomassa
Tw [°C] α Mix [s] ER Usol [m/s] q [m/s]
402 3 3·10−5 0.29 290·10−7 28·10−3
I risultati evidenziano, come atteso, che al crescere del con-
tenuto di acqua nella biomassa le temperature del solido e del
gas diminuiscono (Fig. 46). Inoltre per valori superiori al 50% il
reattore si spegne, infatti possiamo vedere come il profilo si spo-
sta verso destra. Questo è legato al fatto che si ha una maggior
quantità di massa in ingresso, le temperature scendono troppo
rallentando la devolatilizzazione della biomassa e la formazione
di un fronte stabile. Si osserva in Figura 47, come al crescere del
contenuto di umidità il fronte di essiccamento si sposta sempre
più verso il punto di ingresso dell’aria, dove le temperature sono
più alte, fino a quando il reattore si spegne ed il fronte esce.
Relativamente alle composizioni (Tabella 50) si osserva l’aumen-
to della quantità di acqua in fase vapore, che provoca un au-
mento anche dell’idrogeno e della CO2 per la reazione di shift
dell’acqua che risulta spostata verso questi prodotti. Il monossi-
do diminuisce poiché le temperature abbassandosi inibiscono le
reazioni di gassificazione.
Tabella 50: Composizione syngas, conversione e PS al variare
dell’umidità nella biomassa
Mix YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X[%]
12 20.29 11.75 16.63 1.94 49.39 15.46 2.50 86.0
20 19.30 12.53 17.74 1.88 48.56 18.79 2.54 86.0




Figura 46: Profili temperatura al variare dell’umidità nella biomassa
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Figura 47: Profili dell’umidità
Tabella 51: Specifiche assegnate per prove al variare della velocità del
solido con ER costante
Tw [°C] α Mix [s] ER
27 3 3·10−5 0.29
5.4.6 Effetto della variazione della portata di solido con ERcostante
Aumentare la portata di solido ed aria in ingresso al reatto-
re significa aumentare le velocità delle specie e quindi ridurre i
tempi di permanenza. Si è quindi studiato l’effetto di queste va-
riazioni utilizzando delle velocità del solido e del gas pari rispet-
tivamente a 200·10−7- 0.02 m/s, 290·10−7- 0.028 m/s e 576·10−7-
0.057 m/s con le specifiche assegnate in tabella 51.
I risultati mostrano come il reattore sia progettato per lavora-
re con dei tempi di residenza minimi, ovvero con una velocità
del solido di 576·10−7 m/s il tempo di permanenza è così limi-
tato da non consentire l’accensione e la formazione di un fronte
stabile (Figura 48). Relativamente alle composizioni, per le qua-
li si può parlare solo dei primi due valori di studio, si ha un
classico aumento del monossido al crescere della velocità per le
temperature più alte che vengono raggiunte, le quali consentono
una maggiore gassificazione del char; il metano aumenta per la
gassificazione dell’idrogeno, il quale a sua volta aumenta per la




Figura 48: Profili temperatura al variare dell’umidità nella biomassa
Tabella 52: Composizione syngas, conversione e PS al variare della
velocità del solido con ER costante
Usol/Ugas YCO YCO2 YH2 YCH4 YN2 YH2O PS X
107 / 103 [%]
200/20 16.04 13.87 15.40 1.72 52.94 17.85 2.38 79.4




L’obiettivo del lavoro è quello di fornire uno strumento inter-
pretativo in grado di rappresentare il processo di gassificazione
del gassificatore del CRIBE. Tuttavia la realizzazione di un mo-
dello matematico che sia in grado di descrivere accuratamente
i fenomeni in gioco risulta di difficile formulazione: per questo
motivo si è ricorsi a delle assunzioni e semplificazioni per rende-
re il problema meno difficile e più elastico per la risoluzione. La
descrizione del reattore di gassificazione passa attraverso l’ana-
lisi di numerosi fenomeni, i quali possono essere rappresentati
con dei sottomodelli, dipendenti tuttavia dal complesso sistema
in cui avvengono, che interagendo tra loro ne permettono la de-
scrizione. In questo lavoro di tesi si è cercato di sviluppare il mo-
dello introducendo un reattore CSTR al centro del dominio per
descrivere l’ingresso dell’aria, si è riportato il modello sul soft-
ware di calcolo per la risoluzione e si è condotto un’analisi pa-
rametrica per valutare l’influenza delle variabili operative. Con-
frontando i risultati ottenuti dalle simulazioni con quelli speri-
mentali condotti sul gassificatore del CRIBE si riscontra un buon
accordo per le composizioni del syngas, per le temperature e per
la produzione specifica. Relativamente all’analisi parametrica si
è potuto riscontrare l’influenza del rapporto aria-biomassa ali-
mentata: maggiore è la quantità dell’agente ossidante, maggiori
risultano le temperature e di conseguenza il contenuto di CO2
nel prodotto finale. Di contro una quantità troppo bassa riduce
le temperature abbassando le reazioni di gassificazione che svi-
luppano CO. Pertanto le condizioni operative imposte sembrano
risultare le migliori. Un altro parametro significativo è il tipo di
agente ossidante: la prova condotta con una miscela di ossigeno
e acqua evidenzia l’arricchimento del syngas di idrogeno e mo-
nossido di carbonio innalzando il potere calorifico. Tuttavia il
modello non risulta completo poiché il reattore è stato assunto
a sezione costante, escludendo la gola, pertanto si possono pre-
vedere sviluppi in tal senso, seguito da una rappresentazione
bidimensionale e tridimensionale del sistema. Questo potrebbe
permettere di spiegare la mal distribuzione del flusso di ossi-
geno, a cui sono associate le diverse temperature del letto e la
presenza di tar nel gas di sintesi in uscita. L’introduzione della
gola potrebbe consentire lo studio dei profili di velocità del soli-
do e del gas in questa zona.
Lo stesso modello di devolatilizazione può essere riconsiderato
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ed implementato, esprimendo la reazione dipendente dal siste-
ma in cui avviene. Si può pensare ad un modello off-line in
accordo con una procedura ricorsiva, utilizzando il profilo ter-
mico del solido per determinare a posteriori i macro-prodotti e
la distribuzione delle specie gassose.
Il numero di Biot calcolato a posteriori sembra non verificare
la condizioni di particelle termicamente fini, pertanto questo ri-
chiederebbe una rivalutazione del traferimento di calore nella
fase solida, andando a considerare la resistenza al riscaldamen-
to della particella.
Anche la camicia può essere oggetto di sviluppi futuri: al mo-
mento la temperatura è assunta costante, il cui valore deriva da
delle considerazioni sulle prove sperimentali, pertanto si potreb-
be pensare a due modelli di valutazione che siano funzione del
sistema globale. Il primo, anche in questo caso, che utilizzi una
porcedura ricorsiva per rideterminare la temperatura di parete
sfruttando le proprietà individuate dalla simulazione del caso
iniziale; il secondo prevede l’introduzione diretta della tempera-
tura come variabile, la quale modifica il proprio valore in base
alle condizioni del sistema. La seconda ipotesi risulta sicuramen-
te più realistica, tuttavia pesante dal punto di vista del calcolo
numerico, pertanto la sua inclusione nel modello globale deve
essere sottoposta a verifiche.
Infine eliminare l’ipotesi di sistema isobaro potrebbe risultare la
scelta più importante da eseguire. Come verificato sperimental-
mente, le perdite di carico attraverso il letto giocano un ruolo
molto importante per la determinazione della velocità del gas,
pertanto l’introduzione dell’equazione del momento per la de-
scrizione del flusso potrebbe permettere notevoli sviluppi del
modello.
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A PARAMETR I DEL MODELLO
Tabella 53: Parametri del modello
Parametro Unità Valore Riferimenti
Ac m/(K · s) 5.67 · 109 [25]
Ac1 (m
3/kmol)/(K · s) 5.67 · 109 [16]
Ac2 (m
3/kmol)/(K · s) 5.67 · 109 [16]
Ac3 (m
3/kmol)0.75/(K · s) 1.3 · 1011 [14]
Ac4 (m
3/kmol)/(K · s) 1011 [14]
AE − 0.0265 [14]
Aev s
−1 5.13 · 1013 [16]
Ag1 m/(K · s) 107 [26]
Ag2 m/(K · s) 1.67 · 107








−1 5.16 · 106 [24]
Ap2 s




3/kmol)/s 1.09 · 107 [32] [33]
Awgf (m
3/kmol)/s 2.34 · 1011 [32] [33]
alfa 3
Cpbio J/(kg ·K) 3191
Cpchar J/(kg ·K) 1683
Cpmoi J/(kg ·K) 4180
CpGasCO J/(kmol ·K) 33190
CpGasCO2 J/(kmol ·K) 54180
CpGasidr J/(kmol ·K) 30210
CpGasmet J/(kmol ·K) 72810
CpGasmoi J/(kmol ·K) 41250
CpGasnit J/(kmol ·K) 32700
CpGasoxi J/(kmol ·K) 34860
CpGastar J/(kmol ·K) 171300
D m 1
dsol0 m 0.021
dHc J/kmol 30 · 107
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Tabella 54: Parametri del modello
Parametro Unità Valore Riferimenti
dHc1 J/kmol 1.66 · 109
dHc2 J/kmol 80.3 · 107
dHc3 J/kmol 28.3 · 107
dHc4 J/kmol 28.5 · 107
dHev J/kg 2257200
dHg1 J/kmol −11.16 · 107
dHg2 J/kmol −76.8 · 106
dHg3 J/kmol −76.8 · 106
dHp1 J/kg 420000
dHp2 J/kmol 420000
dHwg J/kmol 4.1 · 106
esol 0.4
Ec J/kmol 160 · 106 [25]
Ec1 J/kmol 80 · 106 [16]
Ec2 J/kmol 80 · 106 [16]
Ec3 J/kmol 125 · 106 [14]
Ec4 J/kmol 83 · 106 [14]
EE J/kmol 65.8 · 106 [14]
EE J/kmol 32.9 · 106 [13]
Eev J/kmol 8.8 · 107 [16]
Eg1 J/kmol 218 · 106 [26]
Eg2 J/kmol 218 · 106
Eg3 J/kmol 218 · 106 [14]
Ep1 J/kmol 106 · 106 [15]
Ep1 J/kmol 73.1 · 106 [24]
Ep1 J/kmol 69 · 106 [18]
Ep1 J/kmol 84 · 106 [24]
Ep2 J/kmol 107 · 106 [20]
Ewg J/kmol 12.6 · 106 [14]
Ewgb J/kmol 222 · 106 [32] [33]













Tabella 55: Parametri del modello











R J/(kmol ·K) 8314

























R AS REAL # costante dei gas perfetti, J/kmol*K
sig as real# costante Stefan Boltzman, W/m2K4
Rg as real # costante dei gas perfetti, atm m3/kmol ∗K
#geometria reattore
H AS REAL # altezza, m
D AS REAL # diametro del reattore, m
x1 as real #corrispondenza inizio gola
x as real #punto ingresso aria
x2 as real # corrispondenza fine gola
# proprietà solido
esol as real#grado di vuoto del letto
Romoi0 AS REAL #densità iniziale umidità in biomassa
Robio0 as real#densità iniziale biomassa
Rochar0 AS REAL #densità iniziale letto
dSOL0 AS REAL #diametro particelle letto
asol0 AS REAL #superficie iniziale particelle
#proprietà gas
P as real #pressione
#pesi molecolari
Mgas_p1 AS REAL #peso molecolare gas da pirolisi primaria
Mc AS REAL #peso molecolare char
Mtar AS REAL #peso molecolare co
Mmoi AS REAL #peso molecolare co
Moxi AS REAL #peso molecolare ossigeno
Mco2 AS REAL #peso molecolare co2
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Mco AS REAL #peso molecolare co
Midr AS REAL #peso molecolare co
Mmet AS REAL #peso molecolare co


















#reazione carbonio con co2
Ag1 AS REAL
Eg1 AS REAL








































#calori specifici fase solida
CpMOI AS REAL #calore specifico umidità
Cpbio AS REAL
Cpchar as real

















hsw AS REAL #coefficiente di scambio solido parete
km AS REAL #coefficiente trasferimento di massa
#condizioni al contorno
Tw1 AS REAL #temperatura di parete primo tratto
Tw2 as real #temperatura di parete secondo tratto
Cgas_in AS REAL #co2 di ingresso del gas
n as real #punti griglia
Ks As real #conducibilità solido
Sez as real #sezione reattore
alfa as real #parametro di tuning
Mix as real #tempo miscelamento
somma as real #somma composizioni
DISTRIBUTION_DOMAIN




Tsol AS distribution(asse) of Tsol
Usol AS distribution(asse) of Usol
Romoi AS distribution(asse) of Romoi
m AS distribution(asse) of m
Rp1 AS distribution(asse) of m
Rp2 AS distribution(asse) of m
Robio AS distribution(asse) of Robiopfr
Ctar AS distribution(asse) of Ctar
Rc AS distribution(asse) of Rc
asol AS distribution(asse) of asol
dsol AS distribution(asse) of dSOL
qrad AS distribution(asse) of qrad
G AS distribution(asse) of qrad
Ip AS distribution(asse) of qrad
Im AS distribution(asse) of qrad
Coxi AS distribution(asse) of Coxi
Rg1 AS distribution(asse) of Rcomo
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Cco2 AS distribution(asse) of Cco2
Rg2 AS distribution(asse) of Rcomo
Rg3 AS distribution(asse) of Rcomo
Cmoi AS distribution(asse) of Cmoi
Rc1 AS distribution(asse) of Rcomo
Rc2 AS distribution(asse) of Rcomo
Rc3 AS distribution(asse) of Rcomo
Rc4 AS distribution(asse) of Rcomo
Cidr AS distribution(asse) of Cidr
Cmet AS distribution(asse) of Cmet
Cco AS distribution(asse) of Cco
Cnit AS distribution(asse) of Cnit
Tgas AS distribution(asse) of Tgas
Ugas AS distribution(asse) of uGAS
Rwg AS distribution(asse) of qrad
hsg AS distribution(asse) of qrad
hgw as qrad


















Yco=Cco(h)*100/(Cco(h)+ Cco2(h)+ Cidr(h) + Cmet(h)+ Ctar(h)
+Cnit(h)+Coxi(h));
Yco2=Cco2(h)*100/(Cco(h)+ Cco2(h)+Cidr(h)+ Cmet(h)+ Ctar(h)
+Cnit(h)+Coxi(h));
Yidr=Cidr(h)*100/(Cco(h)+ Cco2(h)+ Cidr(h)+ Cmet(h)+ Ctar(h)
+Cnit(h)+Coxi(h));
Ymet=Cmet(h)*100/(Cco(h)+Cco2(h)+ Cidr(h)+ Cmet(h)+ Ctar(h)
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+Cnit(h)+Coxi(h));
Ytar=Ctar(h)*100/(Cco(h)+ Cco2(h)+ Cidr(h)+ Cmet(h)+ Ctar(h)
+Cnit(h)+Coxi(h));
Yoxi=Coxi(h)*100/(Cco(h)+ Cco2(h)+ Cidr(h)+ Cmet(h)+ Ctar(h)
+Cnit(h)+Coxi(h));
Ynit=Cnit(h)*100/(Cco(h)+ Cco2(h)+ Cidr(h)+ Cmet(h)+ Ctar(h)
+Cnit(h)+Coxi(h));
Ymoi=Cmoi(h)*100/(Cmoi(h)+ Cco(h)+ Cco2(h)+ Cidr(h)+ Cmet(h)
+Ctar(h)+Cnit(h)+Coxi(h));
EQUATION






FOR z:=0 TO x1*h DO
hsg(z)=50;
end
FOR z:=x1*h|+ TO x2*h DO
hsg(z)=100;
end
FOR z:=x2*h|+ TO h DO
hsg(z)=50;
end









#reazione di ossidazione del carbonio
Rc(z)=0;
#reazione carbonio con CO2
Rg1(z)=0;
























#reazione di ossidazione del carbonio
Rc(z)=0;
#reazione carbonio con CO2
Rg1(z)=0;
# reazione cabonio con H2O
Rg2(z)=0;
Rg3(z)=0;











for z:= x*h+h/n|+ to h do










# reazione di ossidazione del carbonio
Rc(z)=(1/((1/km)+(1/(Ac*3000*Tsol(z)*exp(-Ec/(R*3000*Tsol(z)))))))
*Coxi(z)*1e3*asol(z)* (exp(alfa*(dsol(z)-dsol(0))/(dsol(z)+1e-16)));
# reazione carbonio con CO2
Rg1(z)=(1/((1/km)+(1/(Ag1*3000* Tsol(z)* exp(-Eg1/(R*3000*Tsol(z)))))))*
Cco2(z)* 1e3*asol(z)* (exp( alfa*(dsol(z)-dsol(0))/ (dsol(z)+1e-16)));
# reazione cabonio con H2O
Rg2(z)=(1/((1/km)+(1/(Ag2*3000*Tsol(z)*exp(-Eg2/(R *3000*Tsol(z)))))))
*Cmoi(z)*1e3* asol(z)*(exp(alfa* (dsol(z) -dsol(0)) /(dsol(z)+1e-
16)));
# reazione cabonio con H2
Rg3(z)=(1/((1/km)+(1/(Ag3*3000*Tsol(z)*exp(-Eg3/ (R*3000*Tsol(z)))))))
*Cidr(z)*1e3* asol(z)* (exp(alfa*(dsol(z) -dsol(0))/(dsol(z)+1e-16)));














Rwg(z)=eSOL*(Awgf*exp(-Ewgf/(R*3000*Tgas(z))) * (((Cco(z) +
1e-19)(0.5)) *Cmoi(z) )-Awgr* exp (-Ewgr/(R*3000*Tgas(z)))* ((Cco2(z)*
((Cidr(z)+1e-19)(0.5)))));
end















for z:=0|+ to 0.35 do
# bilancio termico fase solida
Sez*3000*((Cpmoi*100* (Romoi(z) *$(Tsol(z)) + (Tsol(z)-0.1) *$Ro-
moi(z)))+ (Cpbio * 1000* (Robio(z)*$(Tsol(z)) + (Tsol(z)-0.1)*$(Robio(z))))+
(Cpchar*(Rochar0*$(Tsol(z))))) + Cpmoi*3000*100* Sez*Usol(z)*
partial ((Tsol(z)-0.1) * Romoi(z),asse) + Cpbio*3000*1000* Sez *Usol(z)*
partial((Tsol(z)-0.1) * Robio(z),asse) + Cpchar*3000 * Rochar0 *
Sez *(partial(Usol(z) * (Tsol(z)-0.1),asse)) - Ks* 3000 * Sez* par-
tial(Tsol(z),asse,asse) = (4* (hsw/D) *3000 * (Tw1-Tsol(z)) - hsg(z)
*1e3 * asol(z) *3000* (Tsol(z)-Tgas(z)) - 1e6*G(z) + (Rp1(z)*dHp1)+
(m(z)*dHev)-(3000*(Tsol(z)-0.1)) *((m(z)*(CpGASmoi/Mmoi)) + Rp1(z)*
(Cpgas_p1/Mgas_p1)))*Sez;
end
for z:=x*h|+ to x2*h do
# bilancio termico fase solida
Sez*3000*((Cpmoi*100*(Romoi(z)*$(Tsol(z))+ (Tsol(z)-0.1) * $Ro-
moi(z)))+ (Cpbio*1000* (Robio(z)*$(Tsol(z))+ (Tsol(z)-0.1)* $Ro-
bio(z)))+(Cpchar*(Rochar0*$(Tsol(z)))))+ Cpmoi* 3000* 100* Sez*
Usol(z)* partial((Tsol(z)-0.1)* Romoi(z),asse)+Cpbio*3000 *1000*
Sez* Usol(z)* partial((Tsol(z)-0.1)* Robio(z),asse) + Cpchar* 3000*Ro-
char0* Sez* (partial(Usol(z)* (Tsol(z)-0.1),asse))- Ks* 3000*Sez*
partial(Tsol(z),asse,asse) = (4*(hsw/D)*3000*(Tw1-Tsol(z)) -hsg(z)*1e3*
asol(z)* 3000* (Tsol(z)-Tgas(z))- 1e6*G(z)+ qest+ (Rc(z)*dHc) +
(Rp1(z)*dHp1) + (Rg1(z)*dHg1) + (Rg2(z)*dHg2) + (Rg3(z)*dHg3)
+ (m(z)*dHev) - (3000*(Tsol(z)-0.1))*(m(z) * (CpGASmoi/Mmoi)+Rp1(z)*
(Cpgas_p1/Mgas_p1) + (Rg1(z)* (2*CpGASco -1* CpGASco2))+(Rg2(z)
* (-1*CpGASmoi +1*CpGASidr +1*CpGASco)) + (Rg3(z) * (-2*CpGASidr
+1*CpGASmet)) + (Rc(z)* (1*CpGASco2 -1*CpGASoxi)))) *Sez;
end
for z:=x2*h|+ to h do
# bilancio termico fase solida
Sez*3000*((Cpmoi*100*(Romoi(z)*$(Tsol(z))+(Tsol(z)-0.1)* $Romoi(z)))
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+ (Cpbio* 1000* (Robio(z) *$(Tsol(z)) + (Tsol(z)-0.1) *$Robio(z)))
+ (Cpchar* (Rochar0*$(Tsol(z)))))+Cpmoi*3000*100*Sez*Usol(z)*
partial((Tsol(z)-0.1)* Romoi(z),asse)+Cpbio*3000*1000* Sez* Usol(z)*
partial ((Tsol(z)-0.1) * Robio(z),asse) + Cpchar *3000 *Rochar0
*Sez* (partial(Usol(z)*(Tsol(z)-0.1),asse)) - Ks *3000* Sez * partial(
Tsol(z),asse,asse) = (4* (hsw/D)* 3000 * (Tw2-Tsol(z)) - hsg(z)*
1e3*asol(z)* 3000 *(Tsol(z)- Tgas(z)) -1e6*G(z) +(Rc(z)*dHc) + (Rp1(z)*
dHp1) + (Rg1(z)* dHg1) + (Rg2(z)*dHg2) + (Rg3(z)*dHg3) +
(m(z)*dHev)- (3000*(Tsol(z)-0.1))* (m(z)*(CpGASmoi/Mmoi)+Rp1(z)*
(Cpgas_p1/Mgas_p1)+ (Rg1(z)* (2*CpGASco-1*CpGASco2))+ (Rg2(z)*
(-1*CpGASmoi + 1*CpGASidr + 1*CpGASco))+ (Rg3(z)*(-2*CpGASidr
+1* CpGASmet)) + (Rc(z)* (1*CpGASco2-10.5 *CpGASoxi)))) *Sez;
end
for z:=0|+ to 0.35 do




























eSOL*(P/Rg)*(-1/((3000*Tgas(z))2))*3000 *Sez*$(Tgas(z))+ Sez* par-
tial((P/ (Rg*3000*Tgas(z)))* ugas(z), asse) = (((m(z)/Mmoi)) +





for z:=x*h|+ to x*h+h/n do
#vapor phase tar
((Ugas((x*n)*(h/n))*Sez*Ctar((x*n)*(h/n)))-(Ugas(z)*Sez* Ctar(z)))
= ((1/Mtar)* ((nt)* Rp1(z))+eSOL*$(Ctar(z)))*Sez*(h/n);
#bilancio co2
((Ugas((x*n)*(h/n))*Sez*Cco2((x*n)*(h/n)))-(Ugas(z)*Sez*Cco2(z)))
= ((Y1co2/Mco2)* Rp1(z)+eSOL*$(Cco2(z)))* Sez *(h/n);
#bilancio acqua nel gas
(((q*Sez*0.80*P/(Rg*Tq))+Ugas((x*n)*(h/n))* Sez*Cmoi((x*n)*(h/n)))-




= ((Y1co/Mco)*Rp1(z) + eSOL*$(Cco(z)))* Sez*(h/n);
#bilancio idrogeno
(-eSOL*$(Cidr(z)))*Sez*(h/n)+(( Ugas((x*n)*(h/n))*Sez*Cidr((x*n)*
(h/n))) - (Ugas(z)*Sez* Cidr(z)))=((Y1idr/Midr)* Rp1(z))*Sez*(h/n);
#bilancio metano
(-eSOL*$(Cmet(z)))* Sez*(h/n)+((Ugas((x*n)*(h/n)) *Sez*Cmet((x*n)*(h/n)))
-(Ugas(z) *Sez*Cmet(z)))=(( Y1met/Mmet)* Rp1(z))*Sez*(h/n);
#bilancio ossigeno
((-eSOL*$(Coxi(z)))*Sez* (h/n))+(q*Sez*0.20*P/(Rg*Tq))-(Ugas(z)*
Sez*Coxi(z))=(-1*Rc(z)-0.867*Rc1(z)- 1.5* Rc2(z)- 0.5* Rc3(z)- 0.5




((q* Sez*P/(Rg*Tq))+(Ugas((x*n)* (h/n)) *Sez* (P/(Rg*3000*Tgas((x*n)*(h/n)))))
- ((Ugas(z))* Sez* ((P/(Rg*3000*Tgas(z)))))) = (((m(z)/Mmoi))+
((nt/Mtar)+ (Y1co/Mco)+ (Y1co2/Mco2)+ (Y1moi/Mmoi)+ (Y1idr/Midr)+
(Y1met/Mmet))* Rp1(z))*(h/n)* Sez;
#bilancio termico fase gas
-(eSOL*(CpGASnit*Cnit(z)+ CpGASoxi* Coxi(z)+CpGASco *Cco(z)
+ CpGASco2 * Cco2(z) + CpGASidr* Cidr(z)+ CpGASmet* Cmet(z)
+ CpGAStar *Ctar(z)+ CpGASmoi*Cmoi(z))* 3000* $(Tgas(z)))*(h/n)*Sez+
3000* (((CpGASmoi *0.80 *P/(Rg*Tq)) + (CpGASoxi*0.2*P/(Rg*Tq)))*
q*Sez*((Tq/3000)-0.1) + ((CpGASnit*Cnit((x*n)*(h/n)) + CpGA-
Soxi*(Coxi((x*n)*(h/n)))+ CpGASco*Cco((x*n)*(h/n))+ CpGASco2*Cco2((x*n)*
(h/n))+ CpGASidr*Cidr((x*n)*(h/n))+ CpGASmet*Cmet((x*n)* (h/n))+
CpGAStar *Ctar((x*n)*(h/n)) +CpGASmoi*Cmoi((x*n)* (h/n)))*
(Ugas((x*n)* (h/n))* Sez* (Tgas((x*n)* (h/n))-0.1)))- ((CpGASnit*
Cnit(z)+ CpGASoxi * Coxi(z)+ CpGASco* Cco(z)+ CpGASco2*Cco2(z)
+CpGASidr*Cidr(z)+ CpGASmet * Cmet(z) + CpGAStar* Ctar(z)+
CpGASmoi* Cmoi(z)) * (Ugas(z)* Sez*(Tgas(z) -0.1))))=-(h/n)*
(hsg(z)*1e3 *asol(z)* 3000*(Tsol(z)-Tgas(z))+ 4*(hgw/D)* 3000* (Tw1-
Tgas(z))+ 3000* (Tsol(z)-0.1)* ((Cpgas_p1 *Rp1(z)/ Mgas_p1) +
(CpGASmoi*m(z)/Mmoi)))*Sez;
#azoto constraint
Cnit(z)=(P/(Rg*3000*Tgas(z))) - (Coxi(z)+ Cco(z)+ Cco2(z)+ Cmoi(z)+
Cidr(z)+ Cmet(z)+ Ctar(z)); end
for z:= x*h+h/n|+ to h do
#bilancio termico fase gas
eSOL*CpGASnit*(P/(Rg*3000* Tgas(z)))*3000*Sez*$((Tgas(z))) +
eSOL* (Tgas(z)-0.1)* CpGASnit *3000*Sez*(P/Rg)* (-1/ ((3000 *Tgas(z))2)
)* 3000 *$(Tgas(z)) + (CpGASnit * 3000* Sez* partial((P/(Rg* 3000*
Tgas(z)))* Ugas(z)* (Tgas(z)-0.1),asse)) = (hsg(z)* 1e3* asol(z)*
3000 * (Tsol(z)-Tgas(z)) +4* (hgw/D)* 3000* (Tw2-Tgas(z))+ Rp2(z)*dHp2
+ Rc1(z)* dHc1 + Rc2(z)*dHc2 + Rc3(z)* dHc3+ Rc4(z)*dHc4
+Rwg(z)* dHwg+ 3000*(Tsol(z)-0.1)*((CpGAS_p1* Rp1(z) *(nt+ng)/
Mgas_p1) + (CpGASmoi*m(z)/Mmoi)+ Rc(z)*(-1* CpGASoxi +1
*CpGASco2)+ Rg1(z)* (-1*CpGASco2+ 2*CpGASco)+ Rg2(z)*(-1*
CpGASmoi +1*CpGASidr+ 1*CpGASco) + Rg3(z)* ( -2 *CpGA-
Sidr+ 1* CpGASmet)))* Sez;
#vapor phase tar
eSOL*Sez*$(Ctar(z))+ Sez* partial(Ugas(z)*Ctar(z),asse) =((1/M-
tar)*((nt)* Rp1(z)- Rp2(z))- Rc1(z))*Sez;
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#bilancio co2
eSOL*Sez*$(Cco2(z))+ Sez*partial(Ugas(z)*Cco2(z),asse) = ((Y1co2/Mco2)
*Rp1(z) + (Y2co2/ (nt*1*Mco2))* Rp2(z) + Rc(z) + Rc3(z) - Rg1(z)
+ Rwg(z))*Sez;
#bilancio acqua nel gas
eSOL*Sez*$(Cmoi(z))+ Sez*partial(Ugas(z)*Cmoi(z),asse) = ((Y1moi/Mmoi)*
Rp1(z)+0.761*Rc1(z)+ 2*Rc2(z)+ Rc4(z)- Rg2(z) - Rwg(z) + (m(z)/Mmoi))*Sez;
#bilancio co
eSOL*Sez*$(Cco(z))+ Sez*partial(Ugas(z)*Cco(z),asse) = ((Y1co/Mco)*
Rp1(z)+ (Y2co/(nt*1*Mco))*Rp2(z)+ Rc1(z) +Rc2(z)- Rc3(z)+2*Rg1(z)
+Rg2(z)- Rwg(z))*Sez;
#bilancio idrogeno
eSOL*Sez*$(Cidr(z))+ Sez*partial(Ugas(z)* Cidr(z),asse) = ((Y1idr
/Midr) *Rp1(z) -Rc4(z)+ Rg2(z)+Rwg(z) -2*Rg3(z))*Sez;
#bilancio metano
eSOL*Sez*$(Cmet(z))+ Sez* partial(Ugas(z)*Cmet(z),asse) = ((Y1met/Mmet)
*Rp1(z)+ (Y2met/ (nt*1*Mmet))* Rp2(z) -Rc2(z)+ Rg3(z))*Sez;
#bilancio ossigeno
eSOL*Sez*$(Coxi(z))+ Sez*partial(Ugas(z)*Coxi(z),asse) =(-Rc(z)-
0.867*Rc1(z) -1.5*Rc2(z) -0.5*Rc3(z) -0.5*Rc4(z))*Sez;
# continuità fase gas
eSOL*(P/Rg)* (-1/((3000*Tgas(z))2))* 3000*Sez*$(Tgas(z))+ Sez*
(partial(ugas(z)* (P/(Rg*3000*Tgas(z))), asse)) = ( (Y2co/(nt*1*Mco))*
Rp2(z)+ (Y2met/(nt*1*Mmet))*Rp2(z)+(Y2co2/(nt*1*Mco2))* Rp2(z)
-(Rp2(z)/Mtar)+ ((nt/Mtar) + (Y1co/Mco)+ (Y1co2/Mco2)+(Y1moi/Mmoi)
+ (Y1idr/Midr)+ (Y1met/Mmet))* Rp1(z) +(1-1)*Rc(z)+ (-1-0.867+
1+0.761)*Rc1(z) +(1+2-1-1.5)* Rc2(z)+ (-1-0.5+1)* Rc3(z)+ Rc4(z)*(-
1 -0.5 +1) + Rg1(z) *(2-1) +Rg2(z)* (-1+1+ 1)+Rg3(z)*(-2+1) +
((m(z)/ Mmoi))) *Sez;
# azoto constraint
Cnit(z)=(P/(Rg*3000* Tgas(z))) -(Coxi(z)+ Cco(z) + Cco2(z)+ Cmoi(z)+








asse:=[BFDM, 1, ( 0.004, 0.008, 0.012, 0.016, 0.02, 0.024, 0.028,
0.032, 0.036, 0.04, 0.044, 0.048, 0.052, 0.056, 0.06, 0.064, 0.068,
0.072, 0.076, 0.08, 0.084, 0.088, 0.092, 0.096, 0.1, 0.104, 0.108, 0.112,
0.116, 0.12, 0.124, 0.128, 0.132, 0.136, 0.14, 0.144, 0.148, 0.152,
0.156, 0.16, 0.164, 0.168, 0.172, 0.176, 0.18, 0.184, 0.188, 0.192,
0.196, 0.2, 0.204, 0.208, 0.212, 0.216, 0.22, 0.224, 0.228, 0.232, 0.236,
0.24, 0.244, 0.248, 0.252, 0.256, 0.26, 0.264, 0.268, 0.272, 0.276, 0.28,
0.284, 0.288, 0.292, 0.296, 0.3, 0.304, 0.308, 0.312, 0.316, 0.32, 0.324,
0.328, 0.332, 0.336, 0.34, 0.344, 0.348, 0.349, 0.35, 0.3501, 0.3502,
0.3503, 0.3504, 0.3505, 0.3506, 0.3507, 0.3508, 0.3509, 0.351, 0.3511,
0.3512, 0.3513, 0.3514, 0.3515, 0.3516, 0.3517, 0.3518, 0.3519, 0.352,
0.3521, 0.3522, 0.3523, 0.3524, 0.3525, 0.3526, 0.3527, 0.3528, 0.3529,
0.353, 0.3531, 0.3532, 0.3533, 0.3534, 0.3535, 0.3536, 0.3537, 0.3538,
0.3539, 0.354, 0.3541, 0.3542, 0.3543, 0.3544, 0.3545, 0.3546, 0.3547,
0.3548, 0.3549, 0.355, 0.3551, 0.3552, 0.3553, 0.3554, 0.3555, 0.356,
0.358, 0.36, 0.362, 0.364, 0.366, 0.368, 0.37, 0.372, 0.374, 0.376,
0.378, 0.38, 0.382, 0.384, 0.386, 0.388, 0.39, 0.392, 0.394, 0.396,
0.398, 0.4, 0.402, 0.404, 0.406, 0.408, 0.41, 0.412, 0.414, 0.416, 0.418,
0.42, 0.422, 0.424, 0.426, 0.428, 0.43, 0.432, 0.434, 0.436, 0.438,
0.44, 0.442, 0.444, 0.446, 0.448, 0.45, 0.452, 0.454, 0.456, 0.458,
0.46, 0.462, 0.464, 0.466, 0.468, 0.47, 0.472, 0.474, 0.476, 0.478, 0.48,
0.482, 0.484, 0.486, 0.488, 0.49, 0.492, 0.494, 0.496, 0.498, 0.5, 0.502,
0.504, 0.506, 0.508, 0.51, 0.512, 0.514, 0.516, 0.518, 0.52, 0.522,
0.524, 0.526, 0.528, 0.53, 0.532, 0.534, 0.536, 0.538, 0.54, 0.542,
0.544, 0.546, 0.548, 0.55, 0.552, 0.554, 0.556, 0.558, 0.56, 0.562,
0.564, 0.566, 0.568, 0.57, 0.572, 0.574, 0.576, 0.578, 0.58, 0.582,
0.584, 0.586, 0.588, 0.59, 0.592, 0.594, 0.596, 0.598, 0.6, 0.602, 0.604,
0.606, 0.608, 0.61, 0.612, 0.614, 0.616, 0.618, 0.62, 0.622, 0.624,
0.626, 0.628, 0.63, 0.632, 0.634, 0.636, 0.638, 0.64, 0.642, 0.644,
0.646, 0.648, 0.65, 0.652, 0.654, 0.656, 0.658, 0.66, 0.662, 0.664,
0.666, 0.668, 0.67, 0.672, 0.674, 0.676, 0.678, 0.68, 0.682, 0.684,
0.686, 0.688, 0.69, 0.692, 0.694, 0.696, 0.698, 0.7, 0.702, 0.704, 0.706,
0.708, 0.71, 0.712, 0.714, 0.716, 0.718, 0.72, 0.722, 0.724, 0.726,
0.728, 0.73, 0.732, 0.734, 0.736, 0.738, 0.74, 0.742, 0.744, 0.746,
0.748, 0.75, 0.752, 0.754, 0.756, 0.758, 0.76, 0.762, 0.764, 0.766,
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0.768, 0.77, 0.772, 0.774, 0.776, 0.778, 0.78, 0.782, 0.784, 0.786,
0.788, 0.79, 0.792, 0.794, 0.796, 0.798, 0.8, 0.802, 0.804, 0.806, 0.808,
0.81, 0.812, 0.814, 0.816, 0.818, 0.82, 0.822, 0.824, 0.826, 0.828,
0.83, 0.832, 0.834, 0.836, 0.838, 0.84, 0.842, 0.844, 0.846, 0.848,
0.85, 0.852, 0.854, 0.856, 0.858, 0.86, 0.862, 0.864, 0.866, 0.868,
0.87, 0.872, 0.874, 0.876, 0.878, 0.88, 0.882, 0.884, 0.886, 0.888, 0.89,
0.892, 0.894, 0.896, 0.898, 0.9, 0.902, 0.904, 0.906, 0.908, 0.91, 0.912,
0.914, 0.916, 0.918, 0.92, 0.922, 0.924, 0.926, 0.928, 0.93, 0.932,
0.934, 0.936, 0.938, 0.94, 0.942, 0.944, 0.946, 0.948, 0.95, 0.952,
0.954, 0.956, 0.958, 0.96, 0.962, 0.964, 0.966, 0.968, 0.97, 0.972,




R:=8314; # costante dei gas perfetti J kmol-1 K-1
sig:=5.67e-8; #costante di stefan-boltzman in W m-2 K-4
Rg:=0.082; #costante dei gas perfetti in atm m3 K-1 kmol-1
#geometria reattore
H:=1; #altezza in m
D:=1;#diametro reattore in m
x1:=0.13; # inizio gola
x:=0.35; # immissione aria
x2:=0.53; #fine gola
#proprietà solido
eSol:=0.4;#grado di vuoto letto Romoi0:=80;#densità iniziale umi-
dità in biomassa kg/m3
Robio0:=391.95; #densità iniziale umidità in biomassa kg/m3
Rochar0:=193.05;#densità char kg/m3





Mgas_p1:=(Y1co/Somma)* Mco+(Y1co2/ Somma)*Mco2 + (Y1idr/Somma)*
Midr + (Y1met/Somma) * Mmet+ (Y1moi/Somma)* Mmoi +
(nt/Somma) *Mtar; #peso molecolare medio gas da pirolisi pri-
maria
CpGas_p1:=(Y1co*CpGASco + Y1co2*CpGASco2 + Y1idr*CpGASidr
+Y1met*CpGASmet+ Y1moi*CpGASmoi + nt*CpGAStar)/Somma;
Mtar:=95;
Mc:=12; #peso molecolare char kg/kmol
Moxi:=32; #peso molecolare ossigeno
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Mmoi:=18; #peso molecolare H2O
Mco2:=44; #peso molecolare co2
Mco:=28; #peso molecolare co
Midr:=2; #peso molecolare H2
Mmet:=17.92;#Peso molecolare idrocarburi
Mnit:=28; #peso molecolare azoto
#essiccamento
Aev:=5.13e10;#fattore pre-esponenziale essiccamento s-1
Eev:=8.8e7; #energia di attivazione essiccamento J kmol-1
dHev:=-2257200; #calore latente evaporazione acqua J/kg
#pirolisi primaria
Ap1:=1516;#fattore pre-esponenziale pirolisi primaria s-1
Ep1:=105000000; #energia di attivazione pirolisi primaria J kmol-
1
#pirolisi secondaria
Ap2:=4280000; #fattore pre-esponenziale pirolisi secondaria s-1








Y2co2:=0.057*(nt/0.19); # frazione massica co2 da pirolisi secon-
daria su base di biomassa secca
Y1moi:=0.24*(ng/0.48);# frazione massica acqua da pirolisi su
base di biomassa iniziale secca
Y1co:=0.09*(ng/0.48);# frazione massica CO da pirolisi su base
di biomassa iniziale secca
Y1idr:=0.02*(ng/0.48);# frazione massica idrogeno da pirolisi su
base di biomassa iniziale secca
Y1met:=0.02*(ng/0.48);# frazione massica metano da pirolisi su
base di biomassa iniziale secca
Y2co:=0.095*(nt/0.19); # frazione massica CO da pirolisi secon-
daria su base di biomassa secca
Y2met:=0.038*(nt/0.19); # frazione massica metano da pirolisi se-
condaria su base di biomassa secca
#ossidazione carbonio
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Ac:=5.67e9; #s-1 Kashiwagi e Nambu
Ec:=160e6; #j/kmol Kashiwagi e Nambu
#reazione carbonio con co2
Ag1:=10e7;#79200000; #fattore pre-esponenziale gassificazione con
CO2 char
Eg1:=218000000; #energia di attivazione gassificazione con CO2
char
#reazione carbonio con h20
Ag2:=1.67*1e7;#fattore pre-esponenziale gassificazione con h2o
char
Eg2:=218000000; #energia di attivazione gassificazione con CO2
char
dHg2:=12*(-6.4e6);#calore di gassificazione J/kmol
#reazione carbonio con h2
Ag3:=103;#fattore pre-esponenziale gassificazione con h2o char
Eg3:=218000000; #energia di attivazione gassificazione con CO2
char
dHg3:=12*(-6.4e6);#calore di gassificazione J/kmol
#reazioni in fase gas
Ac1:=(9.2*106); #fattore pre-esponenziale combustione tar in (m3
kmol-1)0.5 / s*K
Ec1:=80000000; #energia di attivazione combustione tar in J kmol-
1
Ac2:=(9.2*106); #fattore pre-esponenziale combustione metano
in (m3 kmol-1)0.5 / s*K
Ec2:=80000000; #energia di attivazione combustione metano in J
kmol-1
Ac3:=1.3*1011;#fattore pre-esponenziale combustione co in (m3
kmol-1)0.75 / s*K
Ec3:=125000000;#energia di attivazione combustione co in J kmol-
1
Ac4:=1e11; #fattore pre-esponenziale combustione idrogeno in
m3 kmol-1 s-1
Ec4:=83000000;#energia di attivazione combustione idrogeno in
J kmol-1
dHc1:=17473000*95; #calore di combustione tar J kg-1
dHc2:=50190000*16; #calore di combustione metano J kg-1
dHc3:=10107000*28; #calore di combustione co J kg-1
dHc4:=142919000*2; #calore di combustione idrogeno J kg-1
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#water-gas shift
Awgf:=7.4e11/(31.63); #fattore pre-esponenziale wgs in m3 kmol-
1 s-1
Ewgf:=288300000; #energia di attivazione wgs idrogeno in J kmol-
1
Awgr:=1.09e7; #fattore pre-esponenziale e in m3 kmol-1 s-1
Ewgr:=222000000; #energia di attivazione in J kmol-1 Di Blasi





#calori specifici fase solida
CpMOI:=4180; #calore specifico acqua J kg-1 K-1
Cpbio:=3191;
Cpchar:=1683;
#calori specifici fase gas
CpGASoxi:=34860; #J kmol-1 K-1
CpGASmoi:=41250; #J kmol-1 K-1
CpGAStar:=171300; #J kmol-1 K-1
CpGASco2:=54180; #J kmol-1 K-1
CpGASmet:=72810; #J kmol-1 K-1
CpGASidr:=30210; #J kmol-1 K-1
CpGASnit:=32700; #J kmol-1 K-1
CpGASco:=33190; #J kmol-1 K-1
#entalpie solidi
dHp1:=-420000; #calore di pirolsi primaria J kg-1
dHp2:=42000; #calore di pirolsi primaria J kg-1
dHc:=12*2.5e7; #calore di combustione J/kmol Kashiwagi e Nam-
bu
dHg1:=12*(-9.3e6); #calore di gassificazione J/kmol
#coefficienti
hsw:=30;#coefficiente di scambio solido parete
km:=0.1*0.045; #coefficiente trasferimento di massa in m/s
#condizioni al contorno
Tw1:=0.1;#temperatura di parete K
Tw2:=0.225;
Cgas_in:=1e-8; #conc ingresso del gas kmol/m3




























































IndexReduction := on ;
REPORTINGINTERVAL := 10;
DASolver := DASOLV [Absolute1stTimeDerivativeThreshold :=
0, AbsolutePerturbationFactor := 1e-007, AbsoluteTolerance :=
1e-005, Diag := TRUE, EffectiveZero := 1e-005, EventTolerance :=
1e-005, FDPerturbation := 1e-006, FiniteDifferences := FALSE, Hi-
gherOrderBiasFactor := 0.001, MaxCorrectorIterations := 5, Ma-
xSuccessiveCorrectorFailures := 12, MinimumRatioForOrderDe-
crease := 1000, OutputLevel := 0, Relative1stTimeDerivativeThreshold
:= 0, Relative2ndTimeDerivativeThreshold := 0, RelativePertur-
bationFactor := 0.0001, RelativeTolerance := 1e-020, SenErr :=
FALSE, VariablesWithLargestCorrectorSteps := 0, InitialisationNL-
Solver := SPARSE [BoundsTightening := 0, ConvergenceToleran-
ce := 1e-005, EffectiveZero := 1e-005, FDPerturbation := 1e-005,
IterationsWithoutNewJacobian := 0, MaxFuncs := 1000000, Ma-
xIterations := 1000, MaxIterNoImprove := 10, MaxStructureSwit-
ches := 100, NStepReductions := 10, OutputLevel := 0, SingPert-
Factor := 0.01, SLRFactor := 50, LASolver := MA48 [BLASLevel
:= 32, ExpansionFactor := 5, FullSwitchFactor := 0.5, MinBlock :=
1, OutputLevel := 0, PivotSearchDepth := 3, PivotStabilityFactor
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:= 0.1 ] ], LASolver := MA28 [ ExpansionFactor := 4, MaxStruc-
tures := 6, MaxStructuresMemory := 100000, OutputLevel := 0,
PivotStabilityFactor := 0.1 ], ReinitialisationNLSolver := SPAR-
SE [ BoundsTightening := 0, ConvergenceTolerance := 1e-005, -
EffectiveZero := 1e-005, FDPerturbation := 1e-005, IterationsWi-
thoutNewJacobian := 0, MaxFuncs := 1000000, MaxIterations :=
1000, MaxIterNoImprove := 10, MaxStructureSwitches := 100, -
NStepReductions := 10, OutputLevel := 0, SingPertFactor := 0.01,
SLRFactor := 50, LASolver := MA28 [ExpansionFactor := 4, Ma-
xStructures := 6, MaxStructuresMemory:= 100000, OutputLevel







































Tabella 56: Variable Types
Name Lower bound Default value Upper bound
asol -1 100 1E200
Cco -1E-20 1E-8 1E200
Cco2 -1 1E-8 1E200
Cidr -1E-20 1E-8 1E200
Cmet -1 1E-8 1E200
Cmoi -1E-20 1E-8 1E200
Cnit -1 1E-8 1E200
Coxi 0 1E-8 1E200
Ctar -1 1E-8 1E200
dSol 0.0021 0.02 1E200
m -1 1E-8 1E200
qrad -1E-200 1E-8 1E200
Rc -1 1E-8 1E200
Rcomo -1 1E-8 1E200
Robiopfr -1 1E-8 1E200
Romoi -1 1E-8 1E200
Tgas -1 1E-8 1E200
Tsol -1 1E-8 1E200
uGas -1 1E-8 1E200
uSol -1 1E-8 1E200
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